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1 Einleitung 

Die zunehmende Technologisierung unserer Gesellschaft seit der Industrialisierung 

und der Anstieg der Weltbevölkerung führten und führen auch derzeit noch zu einem 

starken Wachstum des globalen Energiebedarfs. Die Internationale Energieagentur 

(IEA) prognostiziert z.B. einen weiteren Anstieg des Energiebedarfs bis 2040 um mehr 

als 25 % (Bezugsjahr: 2018) [1]. 

Die Deckung des derzeitigen Energiebedarfs (Stand 2020) erfolgt mit einem Primär-

energieanteil von 83 % überwiegend aus der Verbrennung fossiler Energieträger [2]. 

Nach dem heutigen Kenntnisstand ist es wahrscheinlich, dass der damit verbundene 

CO2-Ausstoß in die Atmosphäre zu einem globalen Temperaturanstieg führt. Die ne-

gative Folge dieser anthropogenen Klimaänderung ist vermutlich auch die weltweite 

Zunahme von Naturkatastrophen wie Stürme, Dürren und Überschwemmungen. 

Auf der Basis dieser Klimaproblematik, aber auch durch die Zunahme der Wirtschaft-

lichkeit bei der Nutzung regenerativer Energien zur Kompensation des steigenden 

Energiebedarfs, findet seit einigen Jahren ein Umdenken zur nachhaltigen Energiege-

winnung statt. Im Fokus stehen hierbei vor allem Technologien zur Nutzung von Solar- 

und Windenergie. Der Nachteil dieser Technologien ist allerdings, dass eine effiziente 

Energiegewinnung nicht bedarfsorientiert erfolgt, sondern standort- und zeitabhängig 

ist. Folglich muss die Energie transportiert und zwischengespeichert werden.  

Eine Möglichkeit für den mobilen Einsatz und zur Zwischenspeicherung über einen 

saisonalen Zeitraum ist die Speicherung von regenerativen Stromüberschüssen durch 

Umwandlung in chemische Energieträger. Ein solcher chemischer Energieträger ist, 

neben anderen, synthetischer Flüssigkraftstoff auf Kohlenwasserstoffbasis, welcher 

mittels der Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) erzeugt werden kann. 

Bei dem Fischer-Tropsch-Verfahren reagiert ein Gasgemisch aus Kohlenmonoxid und 

Wasserstoff (bekannt als Synthesegas) zu Kohlenwasserstoffen unterschiedlicher Ket-

tenlänge. Durch Fraktionierung dieses Produktgemisches können dabei die klassi-

schen Kerosin-, Benzin- und Dieselfraktionen gewonnen werden, die wiederum in kon-

ventionellen Verbrennungsmotoren bzw. Turbinen zum Antrieb oder zur Rückverstro-

mung eingesetzt werden können.  

Der Gesamtprozess zur Produktion eines CO2-neutralen, synthetischen Kraftstoffes 

(E-Fuels) wird auch als Power-to-Liquid (PtL) bezeichnet und lässt sich wie folgt be-

schreiben:  

Strom (insbesondere Überschussstrom) aus regenerativer Energie wird zunächst in 

einem Elektrolyseur zur Herstellung von Wasserstoff und Sauerstoff aus Wasser ein-

gesetzt. Mittels anschließender reverser Wassergas-Shift-Reaktion (RWGS) reagieren 

CO2, z.B. aus einer Biogasanlage, zusammen mit dem Wasserstoff und bilden Koh-

lenmonoxid und Wasser. Das aus der RWGS bereitgestellte Kohlenmonoxid und wei-

terer Wasserstoff aus der Elektrolyse dienen dann schließlich als Synthesegas für die 

Fischer-Tropsch-Synthese. Abhängig von der Betriebsart können bei der konventio-

nellen FTS auch sehr langkettige Kohlenwasserstoffe (Wachse) entstehen. Ist das 
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Zielprodukt nur Flüssigkraftstoff, müssen die Wachse in einem nachgeschalteten Pro-

zess gecrackt werden. Trotz dieser vereinfachten Prozessbeschreibung wird bereits 

die Komplexität dieses mehrstufigen Syntheseweges deutlich.  

Synthetische Kraftstoffe werden durchaus kontrovers diskutiert, da sie entlang der ge-

samten Wertschöpfungskette derzeit noch relativ schlechte Wirkungsgrade aufweisen. 

Doch bei Schiffen, Flugzeugen und LKWs sind die konventionellen Antriebe aufgrund 

der hohen Energiedichte von Flüssigkraftstoffen derzeit vermutlich noch alternativlos. 

Die Verbesserung des Gesamtprozesses zur Herstellung von E-Fuels ist daher zwin-

gend notwendig, um möglichst wirtschaftlich die EU-Klimaschutzziele des Verkehrs-

sektors bis 2050 zu erreichen [3].  

Diese Arbeit beschäftigt sich grundlegend mit einer alternativen Prozessführung bei 

der Fischer-Tropsch-Synthese. Durch eine alternierende Fahrweise zwischen Füllung 

und Entleerung des porösen Katalysators mit hochsiedenden Kohlenwasserstoffen in 

einem Festbettreaktor sollen sowohl Selektivität als auch Aktivität hinsichtlich der Pro-

duktion von E-Fuels verbessert werden. Die Entleerung wird dabei durch Hydrogeno-

lyse (metallkatalytische Crackreaktion) realisiert. Die Hydrogenolyse von flüssigen 

Kohlenwasserstoffen hat bis dato keinen wirtschaftlichen Nutzen und ist daher nur Ge-

genstand weniger Untersuchungen. Um die Hydrogenolyse gezielt zur Entleerung ein-

zusetzen, ist ein besseres Verständnis der Reaktion notwendig und steht daher im 

Fokus dieser Arbeit.  

Neben der gezielten Untersuchung der Hydrogenolyse erfolgt im Rahmen der vorlie-

genden Arbeit auch eine Machbarkeitsstudie zum alternierenden FTS/Hydrogenolyse-

Prozess im Hinblick auf die Produktselektivitäten und eine potenzielle Aktivitätssteige-

rung.  

 



 

 

3 

2 Grundlagen und Stand der Technik 

Die konventionelle Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) im Festbettreaktor wird üblicher-

weise im stationären Zustand durchgeführt. Hingegen handelt es sich beim alternie-

renden Fischer-Tropsch/Hydrogenolyse-Prozess um eine instationäre Prozessfüh-

rung, bei welcher die Katalysatorporen während der FTS sukzessive gefüllt und durch 

die Hydrogenolyse wieder entleert werden sollen. Im Folgenden werden zunächst der 

Stand der Technik der Fischer-Tropsch-Synthese und die Grundlagen der Hydrogeno-

lyse erläutert. Darauf aufbauend wird das Funktionsprinzip des alternierenden Fischer-

Tropsch/Hydrogenolyse-Prozesses und damit der Unterschied zum konventionellen 

stationären FTS-Betrieb beschrieben. 

2.1 Fischer-Tropsch-Synthese 

2.1.1 Entdeckung, Entwicklung und aktueller Einsatz 

Die Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) geht auf die Forschungsarbeiten von Fischer, 

Tropsch und Roelen zwischen 1910 und 1926 zurück [4, 5]. Durch die FTS und auch 

durch die Verflüssigung von Kohle nach dem Bergius-Pier-Verfahren (CtL: Coal-to-

Liquid) sollten die in Deutschland reichlich vorhandenen Kohlevorkommen genutzt 

werden, um den steigenden Flüssigkraftstoffbedarf zu decken. Im Vergleich zur direk-

ten Kohleverflüssigung mittels des Bergius-Pier-Verfahrens war die indirekte Kohle-

verflüssigung über das FT-Verfahren aufgrund des geringeren Energieaufwandes 

deutlich wirtschaftlicher. Die Industrialisierung des FT-Prozesses in Deutschland er-

folgte anschließend zwischen 1926 und 1945 und erreichte 1944 ihren Höhepunkt mit 

neun FT-Anlagen und einer maximalen Gesamtproduktionsmenge von 0,6 Millionen 

Tonnen pro Jahr [5, 6]. Die FTS wurde hierbei mit einem Eisenkatalysator im Festbe-

ttreaktor durchgeführt. Nach dem Ende des zweiten Weltkrieges fand ein Technolo-

gietransfer in Länder wie Großbritannien, Kanada, USA, Südafrika und weitere Staaten 

statt, während die Weiterproduktion in Deutschland aus strategischen Gründen in der 

Nachkriegszeit verboten wurde. Trotz weiterer Forschungsbemühungen in diesen Län-

dern konnte die FTS zur Kraftstoffherstellung nur an wenigen Standorten einen kom-

merziellen Status erlangen, da sie in ihrer Wirtschaftlichkeit nicht mit den steigenden 

Rohölimporten z.B. aus dem Mittleren Osten konkurrieren konnte. Lediglich in Browns-

ville (Texas) und in Sasolburg (Südafrika) wurden in den 1950er-Jahren kommerzielle 

FTS-Anlagen in Betrieb genommen. Das Verfahren in Brownsville war unter dem Na-

men Hydrocol bekannt und nutzte erstmals Erdgas als Ausgangsmaterial, welches zu-

nächst mittels partieller Oxidation zu Synthesegas umgewandelt wurde [7, 8]. Die FTS 

wurde anschließend in einem Wirbelschichtreaktor an einem eisenbasierten Katalysa-

tor durchgeführt. Die Anlage war zwischen 1951 und 1957 in Betrieb und wurde 

schließlich aus wirtschaftlichen Gründen abgeschaltet. Die großtechnische und kom-

merzielle Anlage der Kohleverflüssigung mit Hilfe der FTS in Südafrika wurde aus po-

litischen Gründen im Bestreben nach Energieunabhängigkeit realisiert. Das Unterneh-

men SASOL (South African Coal, Oil and Gas Corporation Limited) nahm im Zeitraum 

von 1955 bis 1982 insgesamt drei FTS-Anlagen mit einer Gesamtproduktionsmenge 
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von 6 Mt a-1 [9 - 11] in Betrieb, die noch bis heute in teilweise stark modifizierter Form 

mit Kobalt- und Eisenkatalysatoren im Einsatz sind. Das Design und die Reaktionsbe-

dingungen der eingesetzten FT-Reaktoren unterscheiden sich erheblich und bieten 

dadurch eine hohe Diversität im Produktspektrum [12]. Weitere Anlagen folgten in den 

90er-Jahren. Die Firma PetroSA errichtete 1992 eine FT-Anlage mit zirkulierender Wir-

belschicht in Mossel Bay (Südafrika) und die Firma Shell baute 1993 eine Anlage in 

Bintulu (Malaysia), bei der die Shell Middle Destillate Synthesis Technology (SMDS) 

erstmalig eingesetzt wurde. Das Verfahren der SMDS basiert auf einem Festbettreak-

tor mit Kobaltkatalysator zur hochselektiven Herstellung von Wachsen und einem 

nachgeschalteten Hydrocracking-Prozess. Hingegen setzten SASOL (2006) und Qa-

tar Petroleum (2009) bei ihren Anlagen in Qatar auf Blasensäulenreaktoren mit einer 

jeweiligen Gesamtkapazität von 1,7 Mt a-1 [13]. Schließlich wurde 2011 die Pearl GTL 

in Qatar, die derzeit größte Anlage (Stand: 2020), von einem Joint-Venture zwischen 

Shell und Qatar Petroleum in Betrieb genommen. Die Anlage hat eine Gesamtkapazi-

täta von ca. 6,5 Mt a-1 und basiert, wie die Anlage in Bintulu, ebenfalls auf der SMDS-

Technologie [10, 13 - 16].  

Alle genannten Anlagen nutzen fossile Energieträger (Erdgas oder Kohle) als Aus-

gangsstoff zur Herstellung synthetischer Flüssigkraftstoffe. Aus ökologischer Sicht 

weisen diese synthetischen Kraftstoffe aufgrund ihrer Reinheit und ihres hohen Paraf-

fingehalts bereits ein deutlich besseres Verbrennungsverhalten gegenüber erdölba-

sierten Kraftstoffen auf. Dies äußert sich in einer geringeren Ruß-, NOx- und CO-Bil-

dung sowie einer Abnahme unverbrannter Kohlenwasserstoffe [17]. Im Hinblick auf die 

Senkung der globalen CO2-Emissionen ist es jedoch erforderlich, die fossilen Einsatz-

stoffe als Kohlenstoffquelle zu substituieren. Als alternative Quellen eignen sich hierfür 

z.B. das Carbon-Capture-Verfahren oder die Nutzung von Biomasse. Entsprechende 

(kommerzielle) Pilot-Anlagen in Europa sind derzeit in Bau bzw. in Planung [18, 19]. 

Die erste kommerzielle großtechnische Anlage mit einem CO2-neutralen Power-to-Li-

quid Verfahren via FTS wird derzeit in Telemark (Norwegen) gebaut und soll von einem 

Joint Venture unter Führung von Nordic Blue Crude betrieben werden [19, 20]. Bis 

2022 ist eine erste, geplante Produktionskapazität von 8 kt a-1 terminiert, mit einem 

Erweiterungspotential auf 80 kt a-1 [21]. Im Gegensatz zu der großtechnischen Anlage 

von Nordic Blue Crude sieht die deutsche Firma Ineratec einen Bedarf an kleinskali-

gen, modularen containerbasierten FTS-Anlagen, welche dezentral z.B. in der Nähe 

von Biogasanlagen eingesetzt werden können [22]. In einem Pilot-Anlagenverbund mit 

„Direct Air Capure“ (Filterung von atmosphärischem CO2) und einem solarbasierten 

Elektrolyseur konnte eine theoretische Produktionskapazität von bis zu 24 t a-1 pro 

Container ermittelt werden [18].  

                                            
a Verwendeter Umrechnungsfaktor: 0,134 t bbl-1 bzw. 0,838 t m3 (Dichte einer Dieselfraktion bei 15 °C) 
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2.1.2 Reaktionen und Mechanismen der Fischer-Tropsch-Synthese 

Haupt- und Nebenreaktionen 

Die Fischer-Tropsch-Synthese steht als Sammelbegriff für eine Vielzahl verschiedener 

Produkte, die bei der heterogen-katalysierten Reaktion von Kohlenstoffmonoxid mit 

Wasserstoff entstehen. Die Hauptprodukte der FT-Synthese sind Kohlenwasserstoffe 

mit unterschiedlicher Kettenlänge, welche durch eine Polymerisationsreaktion entste-

hen [4, 23, 24]. Wie in Gl. (2.1) beschrieben, reagieren Kohlenstoffmonoxid und Was-

serstoff in einer stark exothermen Reaktion zu einer Methylgruppe und Wasser. Durch 

sukzessives Wachstum dieser Methylgruppen entstehen nun Polymethylenketten auf 

der Oberfläche des Katalysators, die erst nach einem terminierenden Hydrierungs-

schritt desorbieren.  

𝑛 𝐶𝑂 + 2 𝑛 𝐻2  ⟶   (𝐶𝐻2) 𝑛 +  𝑛 𝐻2𝑂 ∆𝑅𝐻298
0 = −152 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙−1 (2.1) 

Typischerweise handelt es sich bei diesen Kohlenwasserstoffen primär um lineare, 

unverzweigte Alkane und Alkene [24]. Zu einem geringeren Teil entstehen aber auch 

verzweigte Kohlenwasserstoffe und sauerstoffhaltige organische Verbindungen wie 

Alkohole, Aldehyde und Carbonsäuren. Es ist hinzuzufügen, dass durch eine Anpas-

sung der Reaktionsbedingungen die Selektivitäten hinsichtlich der genannten Produkt-

gruppen auch gezielt verschoben werden können (s. Kapitel 2.1.5). 

Die wichtigste Nebenreaktion stellt die Methanisierung dar (s. Gl. (2.2)). Eine Methan-

bildung findet zwar auch durch die oben beschriebene Hauptreaktion statt, meist ist 

der Methananteil bei der FTS jedoch signifikant höher als es durch die Polymerisati-

onsreaktion zu erwarten wäre. Daher ist davon auszugehen, dass ein weiterer Reak-

tionspfad zur Bildung von Methan beiträgt [25, 26].  

𝐶𝑂 + 3 𝐻2  ⟶  𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 ∆𝑅𝐻298
0 = −206 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙−1 (2.2) 

Die Methanisierung ist ebenfalls stark exotherm und üblicherweise eine unerwünschte 

Nebenreaktion, da Methan eine geringere Wertschöpfung gegenüber längerkettigen 

Kohlenwasserstoffen aufweist. Durch eine gezielte Katalysatorentwicklung und Anpas-

sung der Reaktionsbedingungen wird daher versucht, die Methanisierungsreaktion zu 

reduzieren.  

Weitere Nebenreaktionen bei der FTS sind die Boudouard-Reaktion und die Wasser-

gas-Shift-Reaktion (WGS; auch bekannt als CO-Konvertierung). Durch die Bou-

douard-Reaktion (s. Gl. (2.3)) kann elementarer Kohlenstoff auf der Katalysatorober-

fläche gebildet werden und führt dadurch zu einer Aktivitätsabnahme. Diese Reaktion 

wird durch hohe Temperaturen und niedrige H2-Partialdrücke begünstigt [6].  

2 𝐶𝑂 ⟶  𝐶𝑂2 +  𝐶 ∆𝑅𝐻298
0 = −172 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙−1 (2.3) 

Bei der Wassergas-Shift-Reaktion kann das bei der FTS entstehende Wasser mit Koh-

lenstoffmonoxid unter Bildung von Kohlenstoffdioxid und Wasserstoff reagieren: 

𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ⇆  𝐶𝑂2 +  𝐻2 ∆𝑅𝐻298
0 = −42 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙−1 (2.4) 
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Das Auftreten der WGS ist vor allem bei der Verwendung von Eisenkatalysatoren in 

der Hochtemperatur-FTS typisch [27]. Kobalt katalysiert diese Reaktion zwar ebenfalls 

[28], allerdings erst bei sehr hohen Umsätzen in Kombination mit hohen Temperaturen. 

Unter den klassischen Bedingungen der kobaltkatalysierten Tieftemperatur-FTS kann 

sie daher vernachlässigt werden [29, 30].  

Mechanistische Betrachtung 

Die Hydrierung von Kohlenstoffmonoxid mit anschließendem Kettenwachstum er-

scheint zunächst als eine einfach verständliche Reaktion, die auch bereits seit Jahr-

zehnten industriell erfolgreich durchgeführt wird. Dennoch ist der Mechanismus der 

Fischer-Tropsch-Synthese bis heute nicht geklärt und wird in der Literatur kontrovers 

diskutiert. Detaillierte Diskussionen zum Mechanismus finden sich in den Arbeiten von 

Dry [31], Davis [32] und weiteren [25, 33, 34]. Alle postulierten Mechanismen haben 

gemein, dass sie den folgenden mechanistischen Ablauf beschreiben: 

1. Kettenstart   (Adsorption und Bildung des Starter-Intermediats) 

2. Kettenwachstum (Synthesereaktion von Oberflächenintermediaten) 

3. Kettenabbruch (Terminierungsreaktion und Desorption) 

Die fundamentalen mechanistischen Vorstellungen zur Beschreibung dieses Ablaufs 

lassen sich in drei Hauptgruppen zusammenfassen: 

• Carbid/Alkyl/Alkenyl-Mechanismus 

• Enol/Oxygenat-Mechanismus 

• CO-Insertions-Mechanismus 

Der ursprüngliche Carbid-Mechanismus basiert auf der Forschungsarbeit von Fischer. 

Er postulierte die Bildung von Metallcarbiden durch dissoziative Adsorption von Koh-

lenmonoxid auf der Katalysatoroberfläche und einer anschließenden Hydrierung zu 

einer Methylspezies. Diese kann wiederum als Kettenstarter oder als Baustein für das 

Kettenwachstum fungieren [35]. Das Postulat wurde zunächst durch den Nachweis 

von Metallcarbiden auf Eisenkatalysatoren gestützt [36, 37]. Für Kobalt und andere 

Katalysatoren konnte dieser Nachweis jedoch nicht erbracht werden. Es konnten we-

der signifikante Mengen an Kobaltcarbid gefunden werden [11, 38, 39], noch scheinen 

Bulk-Carbide zum Kettenwachstum beizutragen. Letztere führen eher zu einem Aktivi-

tätsverlust und zu einer erhöhten Bildung von Methan [38, 39]. Basierend auf diesen 

Daten könnte eine H-assistierte Dissoziation von oberflächengebundenem CO statt-

finden [40], welche direkt zur Bildung eines adsorbierten Methylen-Radikals führen 

könnte (Alkyl-Mechanismus) [41]. Bei Untersuchungen an einem Nickel- [42] und Ru-

theniumkatalysator [43] konnte gezeigt werden, dass das undissoziierte CO mehrheit-

lich die Katalysatoroberfläche belegt und so die Stabilität dieser Methylen-Spezies für 

ein Kettenwachstum gewährleisten könnte. Dennoch bleibt die Methylen-Spezies 

grundsätzlich als Vorläufer-Intermediat für die Polymerisation aufgrund weiterer Unter-

suchungen umstritten. Bei Versuchen mit zusätzlicher Einspeisung von Diazomethan 

(13CH2N2) konnte der Einbau der mit dem 13C-Kohlenstoffisotop markierten Methylen-
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gruppe in den polymerisierten Kohlenwasserstoffketten nachgewiesen werden [44] 

und würde damit die These der für das Kettenwachstum aktiven Methylspezies stüt-

zen. Bei der Verwendung von Keten (13CH2CO) statt Diazomethan konnte dieser Effekt 

allerdings nicht beobachtet werden, hier fungierte Keten lediglich als Kettenstarter [45]. 

Hindermann führte dazu aus, dass die Aktivität der Methylengruppe möglicherweise 

durch die Probe induziert wird und unter normalen FTS-Bedingungen keine Methylen-

gruppen gebildet würden oder aktiv seien [46]. Die Entstehung von Alkoholen beim 

Carbid-Mechanismus könnte wiederum durch einen terminierenden Reaktionsschritt 

mit CO oder OH erklärt werden [47 - 49].  

Der Alkyl-Mechanismus wird mehrheitlich als Mechanismus für das Kettenwachstum 

in der Fischer-Tropsch-Synthese akzeptiert [50]. Ein schematischer Ablauf des Alkyl-

Mechanismus mit H-assistierter CO-Dissoziation zeigt Abb. 2.1. Ein klarer Beweis für 

oder gegen diesen Mechanismus konnte allerdings bis heute nicht erbracht werden.  

Vor allem zur Erklärung der Entstehung von Oxygenaten, wie Alkohole und Aldehyde, 

wurden darüber hinaus der Enol-Mechanismus und der Mechanismus der CO-Inser-

tion postuliert. Ausführliche Diskussionen zu weiteren Mechanismen sind unter ande-

rem in den Arbeiten von Claeys [50], Corral Valero [51] und Chakrabarti [34] zu finden. 

Im Rahmen dieser Arbeit soll sich auf den Alkyl-Mechanismus beschränkt werden, da 

unter den eingesetzten Reaktionsbedingungen mit dem verwendeten Kobaltkatalysa-

tor hauptsächlich Alkane und Alkene bei der Polymerisationsreaktion gebildet werden.  

 

Abb. 2.1:  Alkyl-Mechanismus mit H-assistierter CO-Dissoziation auf dem aktiven Metallzentrum (M) 
nach Claeys [50]. 

2.1.3 Produktverteilung und Selektivität bei der FTS 

Die Produktverteilung der FTS bzw. allgemein einer Polymerisationsreaktion wird klas-

sischerweise über die ASF-Verteilung (Anderson-Schulz-Flory) beschrieben [24]. Die 

ASF-Verteilung besagt, dass die auf der Oberfläche adsorbierte terminale Methylgrup-
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pe einer Kohlenwasserstoffkette entweder mit einer Wahrscheinlichkeit α um eine zu-

sätzliche Methylgruppe erweitert wird oder mit einer Wahrscheinlichkeit (1 - α) nach 

einem terminierenden Reaktionsschritt (z.B. Hydrierung) desorbiert. Diese Modellvor-

stellung zur Wachstumswahrscheinlichkeit α ist schematisch in nachfolgender Abbil-

dung (Abb. 2.2) veranschaulicht. 

 

Abb. 2.2:  Schematische Darstellung der Wachstumswahrscheinlichkeit zur Berechnung der Produkt-
verteilung aus der Polymerisationsreaktion in der FTS. 

Zur Berechnung der Entstehungswahrscheinlichkeit bzw. des Stoffmengenanteils xi 

eines Kohlenwasserstoffes mit der Kettenlänge i folgt daraus: 

𝑥𝑖 = 𝛼(𝑖−1)(1 − 𝛼)   (2.5) 

Alternativ wird die Produktverteilung auch über kohlenstoffbasierte Massenanteilen 

wC,i angegeben: 

𝑤𝐶,𝑖

𝑖
= 𝛼(𝑖−1)(1 − 𝛼)2   (2.6) 

Auf der Grundlage dieser Modellrechnung sind in Abb. 2.3 für verschiedene Ketten-

wachstumswahrscheinlichkeiten die Produktverteilungen als Stoffmengenanteile und 

als kohlenstoffbasierte Massenanteile dargestellt.  

 

Abb. 2.3:  Produktverteilungen als Stoffmengenanteile und Massenanteile nach der Anderson-Schulz-
Flory Verteilung für verschiedene Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten α.  
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Der Abbildung ist zu entnehmen, dass die Anteile der langkettigen Kohlenwasserstoffe 

mit steigender Kettenwachstumswahrscheinlichkeit zunehmen. Bezogen auf die Mas-

senanteile wird der Kurvenverlauf hierbei flacher und das Maximum wird zu längeren 

Kettenlängen verschoben. Zur Herstellung von Flüssigkraftstoffen oder Wachsen wird 

daher ein hoher α-Wert präferiert, um die gasförmigen Produktanteile zu minimieren. 

Durch den hier vorliegenden Mechanismus ist es allerdings nicht möglich, die Bildung 

gasförmiger Produkte komplett zu unterdrücken.  

Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α ist eine elegante Lösung, um mittels eines 

einzigen Parameters die gesamte Produktverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese 

abzubilden. In der Praxis sind aber Abweichungen von der ASF-Verteilung zu berück-

sichtigen [52]. Die drei bekanntesten Abweichungen sind: 

1. Methanselektivität 

2. C2-Selektivität 

3. Doppel-α-Verteilung 

Die Methanselektivität bei der Fischer-Tropsch-Synthese ist im Allgemeinen größer, 

als dies nach der ASF-Verteilung zu erwarten wäre. Als Hauptursache für den erhöh-

ten Methangehalt werden aktive Phasen vermutet, welche lediglich die Methanisierung 

katalysieren [53, 54]. Darüber hinaus können Konzentrations- und Temperaturgradi-

enten die Methanbildung beeinflussen. Eine erhöhte Diffusionsgeschwindigkeit des 

Wasserstoffs gegenüber Kohlenstoffmonoxid in den wachsgefüllten Poren kann zu ei-

nem erhöhten H2/CO-Verhältnis im Katalysatorinneren führen und begünstigt damit die 

Methanbildung, ebenso wie eine erhöhte Temperatur, z.B. im Partikelinneren, oder lo-

kale Hot-Spots. (s. Tab. 2.1 in Kapitel 2.1.5). 

Die C2-Selektivität ist signifikant niedriger als der Erwartungswert und wird mit einer 

Readsorption und anschließender Sekundärreaktion der Olefine begründet [55]. Ethen 

ist dabei deutlich reaktiver als längerkettige 1-Olefine [56]: 

Ethen >> Propen > 1-Buten ~ C5+-1-Olefine  

Entsprechend ist das Alkan/Alken-Verhältnis der C2-Kohlenwasserstoffe deutlich hö-

her im Vergleich zu den C3- und C4-Kohlenwasserstoffen. Mit zunehmender Ketten-

länge steigt dann allerdings die Verweilzeit der Alkene aufgrund der Diffusionslimitie-

rung und somit die Wahrscheinlichkeit einer Sekundärreaktion, weshalb auch hier ein 

höheres Alkan/Alken-Verhältnis vorliegt [57]. Die readsorbierten Alkene können bei ei-

ner Sekundärreaktion in Kohlenwasserstoffketten als Kettenstarter fungieren, gespal-

ten oder zum entsprechenden Alkan hydriert werden [56, 58].  

Die Olefin-Readsorption mit erneutem Kettenwachstum wird unter anderem als Ursa-

che für die Doppel-α-Verteilung diskutiert, welche bei Eisen- und Kobaltkatalysatoren 

beobachtet werden kann [58]. Durch die Readsorption mit erneutem Kettenstart erfolgt 

eine positive Verschiebung der Stoffmengenanteile der längerkettigen Kohlenwasser-

stoffe. Zur Beschreibung der gesamten Produktverteilung werden entsprechend zwei 
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α-Werte benötigt. Neben der erwähnten Diffusionslimitierung und Readsorption wer-

den in der Literatur auch weitere Ursachen für das Auftreten einer Doppel-α-Verteilung 

diskutiert. Hierzu zählen Löslichkeitseffekte [56], Zunahme der Physisorptionsneigung 

mit steigender Kettenlänge [59] und das parallele Kettenwachstum nach zwei unter-

schiedlichen Mechanismen [60] bzw. an zwei unterschiedlichen aktiven Zentren [61]. 

Neben der positiven Verschiebung der Stoffmengenanteile bei längerkettigen Kohlen-

wasserstoffen wird in der Literatur auch von einer negativen Verschiebung berichtet 

[62]. Im Gegensatz zur positiven Verschiebung ist diese jedoch nicht auf eine Abwei-

chung im Mechanismus oder auf Sekundärreaktionen zurückzuführen, sondern meist 

auf eine mangelhafte Versuchsdurchführung oder Probenanalyse [52]. Puskas führte 

hierzu aus, dass auch eine Verzerrung durch eine fehlerhafte GC-Analyse auftreten 

kann, da die hochsiedenden Kohlenwasserstoffe im GC-Insert möglicherweise nicht 

vollständig verdampft werden [63]. Im Rahmen dieser Arbeit wurde diese Problematik 

ebenfalls festgestellt und durch eine entsprechende GC-Kalibration kompensiert (An-

hang A.2). Darüber hinaus diskutierte Puskas auch die Möglichkeit, dass unter be-

stimmten Reaktionsbedingungen Hydrocracking auftreten kann [52]. Da beim Hydro-

cracking langkettige Kohlenwasserstoffe schneller gecrackt werden [64], führt dies 

ebenfalls zu einer negativen Verschiebung bei den hochmolekularen Kohlenwasser-

stoffen. 

Als weitere Fehlerquelle bei der Bestimmung der Produktverteilung bzw. der Wachs-

tumswahrscheinlichkeit α wird die Retention der Hochsieder im Reaktor aufgeführt 

[65]. Während des Einfahrprozesses oder nach einer Änderung der Reaktionsbedin-

gungen findet eine transiente Akkumulation der längerkettigen Kohlenwasserstoffe in 

der Flüssigphase im Semi-Batchreaktor bzw. in der intra- und interpartikulären Phase 

im Festbettreaktor statt und führt zu einer Verzerrung bei der Ermittlung der Produkt-

verteilung. Für eine ordnungsgemäße Quantifizierung ist daher das Erreichen des sta-

tionären Zustands zwingend erforderlich. 

2.1.4 Katalysatoren und Deaktivierung bei der Fischer-Tropsch-Synthese 

Die Fischer-Tropsch-Synthese ist eine heterogen-katalysierte Reaktion. Hierfür wer-

den hochporöse Trägersysteme, wie Al2O3, TiO2 oder SiO2, mit katalytisch aktiven Me-

tallen beladen [66]. Die Trägersysteme zeichnen sich durch eine hohe spezifische 

Oberfläche aus, auf der die Aktivmetalle als Metallcluster dispergiert vorliegen. Die 

bekanntesten Aktivmetalle für die FTS sind Eisen, Kobalt, Nickel und Ruthenium. In-

dustriell werden nur die zwei erstgenannten eingesetzt, da Ruthenium einen sehr ho-

hen Preis hat und Nickel zu einer hohen Methanselektivität tendiert [67]. Die Wahl des 

Katalysators und der Reaktionsbedingungen wird dabei durch das gewünschte Ziel-

produktspektrum vorgegeben. Eisenkatalysatoren eignen sich insbesondere zur Syn-

these eines niedermolekularen Alkenspektrums, während der Einsatz von Kobaltkata-

lysatoren ein hochmolekulares Alkanspektrum aufweist [6]. Die Unterschiede in ihrer 

Reaktionsführung werden im nachfolgenden Abschnitt 2.1.5 näher erläutert. Im Rah-

men dieser Arbeit kam ausschließlich ein klassischer FTS-Kobaltkatalysator mit Platin-
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promotierung als Modellkatalysator zur Untersuchung der Hydrogenolyse und des al-

ternierenden Prozesses zum Einsatz. Auf eine ausführliche Beschreibung zur Kataly-

satoroptimierung soll daher an dieser Stelle verzichtet werden (s. hierzu [66 - 68]). 

Wichtige Einflussfaktoren auf die Aktivität und Selektivität in diesem Zusammenhang 

sind die Metallclustergrößen bzw. Dispersionsgrad, die Trägergeometrie (Porengröße, 

Porosität, Tortuosität) und Promotoren. Mittels einer Optimierung auf Basis dieser Pa-

rameter ist es zwar möglich, die Kettenwachstumswahrscheinlicht α zu beeinflussen, 

allerdings folgt das Produktspektrum prinzipiell der ASF-Verteilung.  

Eine Möglichkeit, das Produktspektrum hinsichtlich der direkten Herstellung von Flüs-

sigkraftstoffen in einem Prozessschritt zu optimieren und somit die ASF-Verteilung zu 

umgehen, ist die Nutzung von bifunktionellen Katalysatoren mit zwei unterschiedlichen 

aktiven Zentren. Diese Katalysatoren sind Gegenstand aktueller Untersuchungen [69]. 

Sie besitzen zum einen FTS-aktive Zentren für die CO-Hydrierung und zum anderen 

saure Zentren für das Hydrocracking und die Isomerisierung. Zur Bereitstellung der 

sauren Zentren werden vorwiegend Zeolithe untersucht, aber auch Kohlenstoff, Ton, 

Aluminiumoxid und Siliziumdioxid. Die Verwendung von Zeolithen in einem einstufigen 

FTS-Hydrocracking-Prozess erscheint aufgrund der variablen Aciditätseinstellung, der 

hohen thermischen Stabilität und ihrem bereits etablierten bzw. kommerziellen Einsatz 

in Hydrocracking-Prozessen als vielversprechend. Allerdings weisen sie auch einige 

Nachteile auf, wie Deaktivierung durch Verkokung, Herabsetzen der FTS-Aktivität 

durch eine starke Interaktion mit den Aktivmetallen und eine hohe Diffusionslimitierung 

aufgrund der Zeolith-typischen Mikroporosität des Trägers. Das in dieser Arbeit unter-

suchte alternierende FTS-Hydrogenolyse Verfahren soll eine mögliche Alternative zum 

FTS-Hydrocracking-Prozess darstellen. 

Sowohl bei der reinen FTS als auch bei den kombinierten Verfahren kann der Kataly-

sator im Betrieb deaktivieren. Eine Katalysatordeaktivierung beschreibt in der Regel 

eine zeitliche Aktivitätsabnahme, kann aber auch die Selektivität eines Prozesses be-

einflussen. Typische Deaktivierungsmechanismen bei der kobaltkatalysierten Fischer-

Tropsch-Synthese und bei Crackprozessen sind [70, 71]: 

1. Thermische Sinterung: Abnahme des Dispersionsgrades durch Agglomeration 

der Aktivmetalle auf der Trägeroberfläche 

2. Verkokung: Bildung von Kohlenstoff durch Boudouard-Reaktion oder Dehydrie-

rung und Polymerisation dieser Kohlenstoffspezies 

3. Reoxidation: Oxidation des reduzierten Aktivmetalls durch Reaktion mit H2O 

In der industriellen Anwendung sind Art und Geschwindigkeit der Deaktivierung wich-

tige Einflussfaktoren auf die Wirtschaftlichkeit eines Prozesses. Bei reversiblen Deak-

tivierungsmechanismen, wie der Carbidisierung, Oxidation oder teilweise auch der Ak-

tivmetall-Sinterung, ist eine in-situ Regeneration des Katalysators möglich [70], führt 

aber zu einem entsprechenden Produktionsstillstand. Irreversible Deaktivierungsme-
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chanismen, wie die Bildung von oberflächlichen Kohlenstoffablagerungen oder Sinte-

rung des Trägers führen zu einem längeren Produktionsstillstand, da der Katalysator 

ausgetauscht werden muss. Da insbesondere bei Crackprozessen die Verkokung eine 

Herausforderung darstellt, ist eine mögliche Deaktivierung bei der Kombination von 

FTS und Hydrogenolyse in einem alternierenden Prozess zu berücksichtigen.  

2.1.5 Reaktionsführung und Reaktordesign bei der FTS 

Die Selektivität der Fischer-Tropsch-Synthese wird durch verschiedene Reaktionspa-

rameter beeinflusst (vgl. Tab. 2.1) [72]. Folglich ist eine Anpassung der Reaktionsbe-

dingungen und des Reaktordesigns erforderlich, um den Prozess hinsichtlich eines 

gewünschten Zielproduktspektrums zu optimieren.  

Da es sich bei der Fischer-Tropsch-Synthese außerdem um eine stark exotherme Re-

aktion handelt, ist eine ausreichende Wärmeabfuhr zu gewährleisten. Industriell hat 

sich der Einsatz von Festbett-, Suspensions- und Wirbelschichtreaktoren etabliert [6]. 

Beim technischen Betrieb der Reaktoren wird außerdem zwischen Hochtemperatur-

FTS (HT-FTS) und Tieftemperatur-FTS (LT-FTS) unterschieden.  

Der Temperaturbereich der Hochtemperatur-FTS liegt oberhalb von 300 °C [73]. Bei 

diesen Temperaturen werden aufgrund der geringen Kettenwachstumswahrschein-

lichkeit (α < 0,7) lediglich kurzkettige Kohlenwasserstoffe gebildet, welche unter Reak-

tionsbedingungen gasförmige vorliegen [74]. Diese Zwei-Phasen-Reaktion (gas-fest) 

wird konventionell in Wirbelschichtreaktoren unter Verwendung eines Eisenkatalysa-

tors durchgeführt, kann allerdings auch in Festbettreaktoren erfolgen. Der Vorteil des 

Wirbelschichtreaktors liegt in der guten Wärmeabfuhr in Kombination mit einer gerin-

gen Verweilzeit und ist somit gut geeignet für die Produktion kurzkettiger Olefine. 

Tab. 2.1: Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die Selektivität der FT Synthese [72]. Anstieg mit 
Parametererhöhung: ↑. Abnahme mit Parametererhöhung: ↓. Komplexer bzw. kein eindeu-
tiger Zusammenhang: *. 

Parameter ↑ Kettenlänge Isomerisierung 
Olefinse-
lektivität 

Alkohol- 

selektivität 
Verkokung 

Methan-
selektivität 

       Temperatur ↓ ↑ * ↓ ↑ ↑ 

Druck ↑ ↓ * ↑ * ↓ 

H2/CO ↓ ↑ ↓ ↓ ↓ ↑ 

Umsatz * * ↓ ↓ ↑ ↑ 

Verweilzeit * * ↓ ↓ * * 

 

Für die in dieser Arbeit favorisierten Kraftstoffproduktion bei niedrigeren Temperaturen 

ist der Wirbelschichtreaktor allerdings schwer realisierbar, da flüssige Produkte in den 

Katalysatorporen akkumulieren und die Stabilität der Wirbelschicht beeinträchtigen. 

Die Herstellung langkettiger Kohlenwasserstoffe erfolgt daher mittels Tieftemperatur-

FTS in Festbettreaktoren oder Suspensionsreaktoren. Der Temperaturbereich liegt 



Fischer-Tropsch-Synthese 

 

 

13 

 

hier zwischen 200 und 240 °C und kann sowohl mit Eisen- als auch Kobaltkatalysato-

ren durchgeführt werden [73]. Für die Kraftstoffherstellung wird primär Kobalt einge-

setzt, da dieser in der Regel etwas aktiver ist als Eisen und vor allem im Gegensatz zu 

Eisen praktisch kein CO2 bildet. 

Der Einsatz von Suspensionsreaktoren zeichnet sich durch eine gute Wärmeabfuhr 

aus. Sie eignen sich für den Betrieb mit einer hohen Kettenwachstumswahrscheinlich-

keit (α > 0,9) [6] und bilden primär Wachse. Im Vergleich werden Festbettreaktoren für 

die Kraftstoffherstellung mit einer geringeren Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (0,8 

< α < 0,9) betrieben [74], um eine Flutung des Katalysatorbettes durch eine Akkumu-

lation der flüssigen Wachse zu vermeiden.  

Sowohl beim Einsatz des Suspensions- als auch des Festbettreaktors zur Kraftstoff-

herstellung ist ein nachgeschalteter Hydrocracking-Prozess notwendig, um die entste-

henden Wachse in den gewünschten Kettenlängenbereich von C5 bis C20 zu cracken. 

Die charakteristischen Merkmale und Unterschiede der genannten Reaktortypen sind 

in Tab. 2.2 zusammengefasst. 

Tab. 2.2: Charakteristika industriell relevanter Reaktortypen in der Fischer-Tropsch-Synthese [74]. 

Parameter 
Festbettreaktor 

Suspensi-
onsreaktor 

Wirbelschicht-
reaktor multitubular microchannel 

     Phasen g bzw. g+l g bzw. g+l g+l g 

Katalysatorgröße > 2 mm < 0,1 mm < 0,1 mm < 0,1 mm 

Stofftransportlimitierung hoch gering mittel mittel-gering 

Wärmetransportlimitierung hoch gering gering mittel-gering 

Mechanische Belastung gering gering hoch hoch 

Produktabtrennung einfach einfach schwierig sehr einfach 

Scale-up Risiko  gering gering mittel mittel 

Scale-up Skaleneffekt mittel-gering gering hoch (sehr) hoch 

Katalysatorvergiftung lokal lokal global global 

Limitierung der Minimal-
einspeisung 

keine keine 
Katalysator-
absenkung 

Defluidisierung 

 

2.1.6 Reaktionskinetische Beschreibung der Fischer-Tropsch-Synthese 

Grundsätzlich lassen sich mathematische Ansätze zur Beschreibung von intrinsischen 

Reaktionskinetiken in zwei Gruppen unterteilen. Zum einen existieren formalkinetische 

Ansätze, welche durch messungsbasierte Parametrisierung z.B. eines einfachen Po-

tenzansatzes (Gl. (2.7)) oder eines komplexeren LHHW-Ansatzes (Langmuir-Hinshel-

wood-Hougen-Watson, Gl. (2.8)) aufgestellt werden. Die Parameter (z.B. km(T), n und 

m in Gl. (2.7)) werden dabei so gewählt, dass sie die Messergebnisse im untersuchten 

Messbereich, unabhängig von ihrer Plausibilität, möglichst genau abbilden.  
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𝑟𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟 = 𝑘𝑚(𝑇) ∙ 𝑐𝐶𝑂,𝑔
𝑚 ∙ 𝑐𝐻2,𝑔

𝑛    (2.7) 

𝑟𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟 = 𝑘𝑚(𝑇) ∙
𝑐𝐶𝑂,𝑔

𝑚 ∙𝑐𝐻2,𝑔
𝑛

(1+𝐾1(𝑇)∙𝑐𝐶𝑂,𝑔
𝑜 +𝐾2(𝑇)∙𝑐𝐻2,𝑔

𝑝
)

𝑞   (2.8) 

Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante km(T) und Affinitätskonstante K(T) stellen da-

bei den Einfluss der Temperatur auf die Reaktionsgeschwindigkeit dar und ergeben 

sich nach dem Arrhenius-Ansatz (Gl. (2.9)) aus den Häufigkeitskonstanten km,0 bzw. 

K0 sowie der Aktivierungsenergie EA bzw. der scheinbaren Adsorptionsenthalpie 

ΔHads,schein. 

𝑘𝑚 = 𝑘𝑚,0 ∙ 𝑒
−𝐸𝐴
𝑅∙𝑇  bzw. 𝐾 = 𝐾0 ∙ 𝑒

−∆𝐻𝑎𝑑𝑠,𝑠𝑐ℎ𝑒𝑖𝑛
𝑅∙𝑇  (2.9) 

Neben den formalkinetischen Ansätzen existieren noch mechanistische Ansätze zur 

Berechnung von Reaktionsgeschwindigkeiten. Grundsätzlich handelt es sich hierbei 

um den eleganteren Lösungsweg, welcher normalerweise die Kenntnis der ablaufen-

den Reaktionsschritte erfordert. Tatsächlich existieren derzeit aber nur wenige Reak-

tionen, deren Mechanismus weitgehend geklärt ist (z.B. Ammoniaksynthese). Bei ei-

nem ungeklärten Mechanismus kann dennoch mittels Best-Fit-Verfahren aus einer 

Reihe mechanistischer Ansätze, welche auf postulierten Reaktionsabläufen beruhen, 

ein zumindest plausibler formalkinetischer Ansatz gewählt werden.  

Der in dieser Arbeit verwendete mechanistische Ansatz zur Berechnung der FTS-Re-

aktionsgeschwindigkeit beruht auf dem Kinetikmodell von Yates und Satterfield [75] 

bzw. Sarup und Wojciechowski [76], welches von Pöhlmann [77] für den in dieser Ar-

beit verwendeten Katalysator parametrisiert wurde. Das Best-Fit-Modell unterstellt als 

geschwindigkeitsbestimmenden Schritt eine bimolekulare Reaktion zweier Oberflä-

chenspezies. Die zwei Oberflächenspezies stammt aus dissoziativ adsorbiertem Was-

serstoff und aus einer dazu konkurrierenden und nicht dissoziativen Adsorption von 

Kohlenmonoxid. Der Bedeckungsgrad der Oberfläche wird dabei von Kohlenmonoxid 

dominiert. Der daraus abgeleitete, kinetische Ansatz lautet wie folgt: 

𝑟𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟 = 𝑘𝑚(𝑇) ∙
𝑐𝐶𝑂,𝑔∙𝑐𝐻2,𝑔

(1+𝐾1(𝑇)∙𝑐𝐶𝑂,𝑔)
2   (2.10) 

Da die Methanbildung nicht der klassischen FTS-Kinetik folgt, wurde für diese von 

Pöhlmann [77] ein gesonderter formalkinetischer Ansatz gewählt und im FTS-Ansatz 

entsprechend exkludiert. 

𝑟𝐶𝐻4,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟 = 𝑘𝑚,𝐶𝐻4,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟(𝑇) ∙
𝑐𝐶𝑂,𝑔∙𝑐𝐻2,𝑔

1,75

(1+𝐾1,𝐶𝐻4,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟(𝑇)∙𝑐𝐶𝑂,𝑔)
2,23 (2.11) 

𝑟𝐶2+,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟 = 𝑘𝑚,𝐶2+,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟(𝑇) ∙
𝑐𝐶𝑂,𝑔∙𝑐𝐻2,𝑔

(1+𝐾1,𝐶2+,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟(𝑇)∙𝑐𝐶𝑂,𝑔)
2 (2.12) 

Die CO-Verbrauchsrate entspricht damit der Summe beider kohlenstoffbasierter Bil-

dungsraten: 

𝑟𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟 = 𝑟𝐶𝐻4,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟 +  𝑟𝐶,𝐶2+,𝐹𝑇𝑆,𝑖𝑛𝑡𝑟   (2.13) 
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2.2 Hydrogenolyse 

Die Hydrogenolyse (HL) ist eine metall-katalytische Crackreaktion, welche im Gegen-

satz zum sauren Cracken (FCC-Verfahren, Hydrocracking) und thermischen Cracken 

(Steamcracking, Visbreaking) nicht industriell eingesetzt wird. Vielmehr handelt es sich 

um eine parasitäre Nebenreaktion bei Hydrierprozessen, welche es bisher grundsätz-

lich zu minimieren galt. Innerhalb dieser Arbeit soll allerdings gezeigt werden, dass die 

Hydrogenolyse auch gewinnbringend in einem alternierenden Fischer-Tropsch/Hydro-

genolyse-Prozess eingesetzt werden kann. Eine günstige Wahl der Reaktionsparame-

ter vorausgesetzt, führt der alternierende Betrieb zu einer Steigerung der Aktivität und 

Verbesserung der Selektivität hinsichtlich der Kraftstoffproduktion.  

In der Literatur finden sich zwar zahlreiche Untersuchungen zur Hydrogenolyse, wel-

che von Bond [78] zusammengefasst wurden; diese beziehen sich jedoch vorwiegend 

auf Untersuchungen im 2-Phasen-System (gas-fest) mit Pt-, Pd-, Ir-, Ni-, Ru-, oder Rh-

Katalysatoren; der Hintergrund ist meist die Minimierung der Hydrogenolyse zur Opti-

mierung der Veredelungsprozesse Hydrotreating und Hydrocracking. Zur Co-kataly-

sierten Hydrogenolyse flüssiger Kohlenwasserstoffe existieren nur wenige Untersu-

chungen [79 - 84]. Zur Modellierung des alternierenden FT/HL-Prozesses und zum 

besseren Verständnis der Hydrogenolyse wird daher in der vorliegenden Arbeit ein 

Schwerpunkt auf die Untersuchung dieser Reaktion im 3-Phasen-System gelegt.  

2.2.1 Reaktion und Mechanismus der Hydrogenolyse 

Bei der Hydrogenolyse erfolgt an einem aktivem Metallzentrum die Spaltung einer 

Kohlenstoff-Kohlenstoff-Bindung in einem Alkan, gefolgt von einer anschließenden 

Hydrierung der Bruchstücke [85]. Grundsätzlich kann die Spaltung der Kohlenstoffbin-

dung an jeder Stelle im Molekül stattfinden. Somit gilt zunächst allgemein nachfol-

gende Reaktionsgleichung für die Hydrogenolyse eines Alkans mit der Kettenlänge n: 

𝐶𝑛𝐻2𝑛+2 + 𝐻2 ⟶  𝐶𝑛−𝑖𝐻2(𝑛−𝑖)+2 + 𝐶𝑖𝐻2𝑖+2  ∆𝑅𝐻298
0 = -42 bis -65 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻−𝐸𝑑𝑢𝑘𝑡

−1  (2.14) 

Welche C-C-Bindung in dem Alkan gespalten wird, hängt von verschiedenen Faktoren 

ab (siehe Kapitel 2.2.2). Die Hydrogenolyse ist eine exotherme Reaktion, deren Reak-

tionsenthalpie vom Ort der C-C-Spaltung abhängt. Beim endständigen Cracken be-

trägt die Reaktionsenthalpie etwa -54 kJ mol-1. Davon ausgenommen ist die Ethan-

spaltung mit einem Wert von -65 kJ mol-1. Die Spaltung einer inneren C-C-Bindung 

weist eine Reaktionsenthalpie im Bereich von -42 bis -44 kJ mol-1 auf. 

Für die Hydrogenolyse im 2-Phasen-System (gas-fest) existieren in der Literatur ver-

schiedene postulierte Mechanismen [78], welche sich zumeist nur im Ablauf des ge-

schwindigkeitsbestimmenden Schritts unterscheiden. Grundsätzlich können sie allge-

mein durch die nachfolgenden Schritte beschrieben werden: 

1. Adsorption der Edukte 

2. Irreversibler Bruch einer C-C-Bindung 

3. Hydrierung der Bruchstücke und Desorption 
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Adsorption 

Kristyan [86] erarbeitete für die Hydrogenolyse von Ethan an einem Metallkatalysator 

(Ni, Pd oder Co) eine moderate Beschreibung des Mechanismus, der zunächst die 

kontroverse Frage nach dem Ablauf des geschwindigkeitsbestimmenden Schritts of-

fenlässt. Hierbei wird die dem geschwindigkeitsbestimmenden Schritt vorgelagerte 

Eduktadsorption im 2-Phasen-System sowohl für Wasserstoff (Gl. (2.15)) als auch für 

Ethan (Gl. (2.16), hier als unbestimmtes Alkan) als dissoziative Adsorption angenom-

men. Belege für eine dissoziative Adsorption finden sich in Deuteriumexperimenten 

mit Wasserstoff und Alkanen, bei denen in beiden Fällen ein Austausch von Wasser-

stoffatomen mit Deuteriumatomen beobachtet werden konnte [87, 88]. 

𝐻2 + 2∗ ⇄  2𝐻∗               ∗ :  freies aktives Zentrum bzw. adsorbierte Spezies (2.15) 

𝐶𝑛𝐻2𝑛+2 + (𝑥 + 1)∗ ⇄  𝐶𝑛𝐻2𝑛+2−𝑥
∗ + 𝑥 𝐻∗   (2.16) 

Das Alkan bildet unter Abspaltung von x H-Atomen eine oder mehrere C-M-Bindungen 

aus, wobei die C-C-Bindung zunächst erhalten bleibt. Erst ab einem gewissen Dehyd-

rierungsgrad ist die C-C-Bindung für eine Spaltung ausreichend geschwächt. Unsi-

cherheit herrscht allerdings darüber, wie stark die reaktive Spezies für eine Spaltung 

dehydriert sein muss, und ob eine reaktive Spezies dabei dominiert oder eine statisti-

sche Verteilung verschieden dehydrierter Spezies auf der Oberfläche vorliegt. Mehrere 

Studien weisen darauf hin, dass der sich einstellende Dehydrierungsgrad des Alkans 

(Anzahl x der abgespaltenen H-Atome) abhängig vom Katalysator, der Alkanketten-

länge und des H2/Alkan-Verhältnis [78, 89, 90] sein kann: 

In kinetischen Untersuchungen zur Ethan-Hydrogenolyse ermittelte Sinfelt [91, 92] un-

terschiedliche Werte für x in Abhängigkeit des Katalysators. Diese reichten von x = 6 

für Rhodium, Palladium und Platin, x = 4 für Nickel, Ruthenium, Osmium und Iridium, 

sowie x = 2 für Kobalt. 

Flaherty [93] ermittelte ähnliche Werte für Pt und Rh bei der Ethan-Hydrogenolyse und 

stellte darüber hinaus eine Abhängigkeit von der Alkankettenlänge fest. Bei der Hyd-

rogenolyse von Hexan statt Ethan ermittelte er einen größeren Dehydrierungsgrad bei 

dem Pt-Katalysator, wohingegen dieser beim Rh-Katalysator abnahm. 

Ein hohes H2/Alkan-Verhältnis führt grundsätzlich zu einem höheren H2-Bedeckungs-

grad und beeinflusst damit ebenfalls den Dehydrierungsgrad. Gudkov postulierte aus 

kinetischen [89] und mechanistischen [90] Untersuchungen in Zusammenarbeit mit 

Guczi, dass dabei nicht nur eine möglicherweise konkurrierende Alkanadsorption mi-

nimiert wird, sondern nach Le Chatelier auch die Dehydrierung der adsorbierten Al-

kanspezies. Gudkov verdeutlicht dies am Beispiel von Ethan in einer mehrstufigen De-

hydrierung der adsorbierten Alkanspezies, welche mit zunehmenden Wasserstoffpar-

tialdruck immer weiter zurückgedrängt wird: 

𝐶2𝐻6 + 2∗ ⇄  𝐶2𝐻5
∗ + 𝐻∗   ⇄    𝐶2𝐻4

∗ + 2 𝐻∗   ⇄  … ⇄  𝐶2𝐻2
∗ + 4 𝐻∗ (2.17) 

Die zusammenhängenden Gleichgewichtsreaktionen führen vermutlich dazu, dass 

verschiedene dehydrierte Spezies parallel auftreten, deren Ausprägung vom H2/Alkan-
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Verhältnis abhängen und unterschiedliche Hydrogenolyse-Reaktivitäten aufweisen 

[78, 89]. 

Ungeklärt bleibt dabei allerdings, ob es sich bei der Eduktadsorption um eine konkur-

rierende [93] oder nicht-konkurrierende [91] Adsorption handelt. Zwar weist die Reak-

tion das typische Verhalten einer konkurrierenden Adsorption nach Langmuir-Hinshel-

wood auf [89], eine Unterscheidung zwischen einer tatsächlichen konkurrierenden Ad-

sorption und einer konzentrationsabhängigen Einstellung des Dehydrierungsgleichge-

wichts als Ursache ist dabei allerdings nicht möglich [78]. 

Irreversibler Bruch einer C-C-Bindung bei der Hydrogenolyse 

Grundsätzlich herrscht Einigkeit darüber, dass die irreversible Spaltung der C-C-Bin-

dung bei der Hydrogenolyse der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist 

[87, 89, 90, 94]. Entsprechend laufen die vorgelagerte Eduktadsorption und die da-

rauffolgende Hydrierung der Bruchstücke im Vergleich zur Spaltung des Kohlenwas-

serstoffes viel schneller ab. Dies wurde in den umfangreichen Arbeiten von Sinfelt 

[91, 92, 95, 96] zunächst postuliert und später von Dumesic et. al. [97 - 100] u.a. mit-

tels DFT-Berechnungen in kinetischen Simulationen bestätigt.  

Der Mechanismus der Spaltung wird in der Literatur allerdings kontrovers behandelt. 

Dabei dominieren drei mögliche Mechanismen zur Beschreibung dieses Schritts, wel-

che in Anlehnung an Kristyan [86] durch nachfolgende Reaktionsgleichung zusam-

mengefasst werden können: 

𝐶𝑛𝐻2𝑛+2−𝑥
∗ + 𝐵 ⇄  𝐶𝑛−1𝐻2𝑛−𝑥+𝑝

∗ + 𝐶𝐻2
∗   (2.18) 

Dargestellt ist hier die Abspaltung einer Methylgruppe von einer allgemeinen adsor-

bierten Alkanspezies (Gl. (2.16)) für die folgenden möglichen Szenarien: 

• H*-assistierte Spaltung:  B = H*, p = 1 

• Spontane Spaltung:  B = 1*, p = 0 

• H2-assistierte Spaltung: B = 1* + H2, p = 2 

Die Evaluierung der postulierten Mechanismen mittels kinetischer Daten an unter-

schiedlichen Katalysatoren erbrachte allerdings bisher keine weiterführenden Erkennt-

nisse [86, 101, 102], da eine qualitative Unterscheidung aufgrund der ähnlichen Kur-

venverläufe nicht möglich ist.  

Neben dem vergleichsweise einfachen, mechanistischen Ansatz von Kristyan, welcher 

auf der Hydrogenolyse von Ethan basiert, existieren noch komplexere Ansätze für gas-

förmige C2+-Alkane. Diese postulieren, zum Teil auf der Basis von DFT-Berechnungen, 

eine mehrfache α,β bzw. α,γ-koordinierte Adsorption des Alkans [103, 104].  

Hydrierung der Bruchstücke und Desorption 

Bei der klassischen Untersuchung der Hydrogenolyse mit der Modellsubstanz Ethan 

wird der Hydrierung der Bruchstücke und der Desorption wenig Beachtung geschenkt 
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[78]. Dies ist nicht überraschend, da die Bruchstücke nicht weiter gespalten werden 

können, die Hydrierung sowie die Desorption der C1-Spezies sehr schnell ablaufen 

und eine Produktinhibierung durch Readsorption von Methan in der Anwesenheit von 

Wasserstoff vernachlässigt werden kann [87]. 

Die Spaltung von C2+-Alkanen stellt jedoch einen komplexeren Sachverhalt dar. Nach 

der Spaltung besteht mindestens ein Spaltprodukt aus mehr als einem C-Atom. Folg-

lich ist bei dieser adsorbierten Produktspezies auch die Möglichkeit gegeben, dass sie 

nicht sofort hydriert und desorbiert wird, sondern durch konsekutives Cracken weiter 

gespalten wird. Beide Mechanismen unterscheiden sich dabei deutlich in der entste-

henden Produktverteilung (siehe Kapitel 2.2.2). 

Nebenreaktionen der Hydrogenolyse 

Die wichtigste Nebenreaktion der Hydrogenolyse mit Übergangsmetallen der Gruppen 

8 bis 10 ist die vollständige Dehydrierung der adsorbierten Alkanspezies (Gl. (2.19)) 

[105]. Die sukzessive Dehydrierung der adsorbierten Alkanspezies führt zu einer zu-

nehmenden Stärkung der C-M-Bindung. Spätestens bei der vollständigen Dehydrie-

rung ist die Bindungsstärke derart ausgeprägt, dass eine erneute Hydrierung dieser 

Spezies nicht mehr möglich ist [87]. Eine Regeneration des Katalysators ist dann nur 

noch per oxidativer Behandlung möglich.  

𝐶𝑛𝐻2𝑛+1
∗ ⇄    𝐶𝑛𝐻2𝑛

∗ + 𝐻∗   ⇄ 𝐶𝑛𝐻2𝑛−1
∗ + 2 𝐻∗  ⇄  … →  𝐶𝑛

∗ + (2𝑛 + 1) 𝐻∗ (2.19) 

Aus der Reaktionsgleichung (2.19) ist ersichtlich, dass die Vorstufen dieser Koksbil-

dung gleichzeitig auch die aktiven Spezies zur Hydrogenolyse beinhalten. Eine Mini-

mierung der Koksbildung ohne einen Aktivitätsverlust bezüglich der Hydrogenolyse ist 

daher eine herausfordernde Aufgabe. Eine Minimierung der vollständigen Dehydrie-

rung ist grundsätzlich durch eine Erhöhung des Wasserstoffpartialdrucks möglich, dies 

minimiert allerdings auch die Hydrogenolyseaktivität. Eine Kompensation dieses Akti-

vitätsverlustes kann wiederum durch eine Temperaturerhöhung realisiert werden. 

Hohe Temperaturen führen zwar prinzipiell ebenfalls zu einer zunehmenden C-H-Spal-

tung und zur Ausbildung stärkerer C-M-Bindungen, gleichzeitig wird aber auch die 

Spaltung der C-C-Bindung beschleunigt [78]. 

Als weitere mögliche Nebenreaktion der Hydrogenolyse wird die Polymerisation disku-

tiert [87, 105]. Guczi [87] zeigte für unterschiedliche Katalysatoren und Trägerkombi-

nationen, dass in Abwesenheit von Wasserstoff Methan dissoziativ auf der Oberfläche 

chemisorbiert und grundsätzlich eine Polymerisation von chemiesorbierten CHx-Spe-

zies stattfinden kann. Gl. (2.20) zeigt hierfür beispielhaft die Reaktion zweier adsor-

bierten Methylen-Spezies.  

𝐶𝐻2
∗ + 𝐶𝐻2

∗ ⇄    𝐶2𝐻4
∗ + 1∗    (2.20) 

Die Ergebnisse beruhen jedoch auf einem zweistufigen Verfahren, in dem zunächst 

kurzzeitig in einer H2-freien Atmosphäre Methan auf der Oberfläche adsorbiert wurde 

und anschließend eine Behandlung mit Wasserstoff erfolgte. Guczi ermittelte bei 
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einem Pt/Co/AlOx-Katalysator zwar nur eine vergleichsweise geringe Methanchemi-

sorption, aber mit hoher Polymerisationsneigung. Es ist jedoch fraglich, ob die Poly-

merisationsreaktion in Anwesenheit von Wasserstoff in einem signifikanten Ausmaß 

stattfindet. Kulikova [83] stellte zwar bei der Hydrogenolyse von Hexadecan einen er-

höhten Anteil von C2-C4-Kohlenwasserstoffen fest. Sie postulierte allerdings, dass 

diese Kohlenwasserstoffe direkte Spaltprodukte aus der Hydrogenolyse seien.  

Bei der Verwendung eines bifunktionellen Katalysators treten außerdem Isomerisie-

rung und Hydrocracken als Nebenreaktionen auf. Die am metallkatalytisch aktiven 

Zentrum dehydrierte Spezies migriert hierbei auf der Oberfläche zu einem Brønsted-

sauren Zentrum. An diesem findet die Isomerisierung und β-Spaltung statt. Danach 

erfolgt eine erneute Migration zum metallkatalytisch aktiven Zentrum und eine an-

schließende Hydrierung dieser Oberflächenspezies [106]. Beim idealen Hydrocracken 

wird aufgrund des dabei ablaufenden Mechanismus kein Methan gebildet. 

2.2.2 Produktverteilung des primären Crackens bei der Hydrogenolyse 

Die Produktverteilung der Hydrogenolyse wird maßgeblich durch die örtliche Spal-

tungswahrscheinlichkeit der C-C-Bindungen und den Umsatz bestimmt. Zur Differen-

zierung der beiden Einflussgrößen muss zwischen primärem und sekundärem Cra-

cken unterschieden werden. Primäres Cracken beschreibt das erstmalige Cracken ei-

nes Kohlenwasserstoffs. Die dabei entstehenden Produkte sind nur von der örtlichen 

Spaltungswahrscheinlichkeit der C-C-Bindung abhängig. Werden diese Produkte nach 

der Desorption weiter gecrackt, wird dies als sekundäres Cracken bezeichnet.  

Bei der Hydrogenolyse können verschiedene Crackmechanismen vorliegen, welche 

häufig auch in Kombination auftreten [81]. Die Crackmechanismen können in drei 

Hauptgruppen unterteilt werden: 

I. Demethylierung (Methanolysis, „deep hydrogenolysis“) 

II. Homogen verteilte Hydrogenolyse (nicht-spezifische Hydrogenolyse) 

III. Spezifische Hydrogenolyse 

Methanolysis wird in der Literatur häufig als Synonym für die Demethylierung von Alka-

nen, also für die Abspaltung einer terminalen Methylgruppe, verwendet. Als Produkt 

entsteht hierbei lediglich Methan, während das um eine Methylgruppe gekürzte Edukt-

molekül zunächst auf der Oberfläche des Katalysators verbleibt. Diese adsorbierte Al-

kanspezies kann nun entweder (a) hydriert werden und desorbieren oder (b) auf der 

Katalysatoroberfläche verbleiben und sukzessiv weiter demethyliert werden („deep 

hydrogenolysis“). Letzteres wird innerhalb dieser Arbeit als konsekutive Demethy-

lierung bezeichnet. Die konsekutive Demethylierung weist einen reversen Mechanis-

mus zur Kettenwachstumswahrscheinlichkeit auf, weshalb sie von Osterloh auch als 

Rückreaktion der FTS bezeichnet wird [79]. Nach Osterloh kann die adsorbierte 

Spezies mit einer konsekutiven Crackwahrscheinlichkeit ω weiter demethyliert werden 

oder mit der Wahrscheinlichkeit (1- ω) desorbieren (vgl. Abb. 2.4).  
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Abb. 2.4:  Schematische Darstellung der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ω zur Be-
rechnung der Produktverteilung aus der konsekutiven Crackreaktion in Anlehnung an 
Osterloh [79]. 

Analog zur ASF-Verteilung ist es somit möglich, mittels eines Parameters, der konse-

kutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ω, die Produktverteilung für das konseku-

tive Cracken eines Alkans zu bestimmen. Häufig wird die Produktverteilung als Stoff-

mengenverteilung xĩ,n in Bezug auf die gecrackte Ausgangsalkanmenge mit der Ket-

tenlänge n angegeben und kann im Falle von Methan auch Werte größer 1 annehmen. 

Die relative Produktverteilung xĩ,n der entstehenden Kohlenwasserstoffe mit einer Ket-

tenlänge i ≥ 2 wird nach Gl. (2.21) berechnet und jene von Methan nach Gl. (2.22). Die 

Herleitung der Berechnungsformeln erfolgte über eine geometrische Reihenentwick-

lung. Die Berechnung der klassischen Produktverteilung xi ist in Gl. (2.23) gegeben. 

�̃�𝑖,𝑛 =
𝛥𝑛𝑖

𝛥𝑛𝑛
= 𝜔(𝑛−𝑖−1)(1 − 𝜔)  𝑛 > 𝑖 ≥ 2 (2.21) 

�̃�1,𝑛 =
𝛥𝑛𝐶𝐻4

𝛥𝑛𝑛
=

1−(𝑛−1)𝜔(𝑛−2)+(𝑛−2)𝜔(𝑛−1)

1−𝜔
 + 𝑛𝜔(𝑛−2)  (2.22) 

𝑥𝑖 =
�̃�𝑖,𝑛

∑ �̃�𝑖,𝑛
𝑛−1
𝑖=1

   (2.23) 

Die nicht-konsekutive Demethylierung kann in diesem Kontext als Sonderfall des kon-

sekutiven Crackens behandelt werden (ω = 0). Abb. 2.5 zeigt die Produktverteilungen 

für verschiedene konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeiten nach dem pri-

mären Cracken von Octacosan. Die Ermittlung der Produktverteilung des sekundären 

Crackens bei der konsekutiven Demethylierung ist deutlich komplexer, da hierfür kon-

zentrations- und alkankettenlängenabhängige Crackraten mitberücksichtigt werden 

müssen.  

Bei der homogen verteilten Hydrogenolyse wird innerhalb eines Moleküls keine spezi-

fische C-C-Bindung gespalten, stattdessen ist die Wahrscheinlichkeit des Spaltungs-

orts für jede C-C-Bindung gleich [80]. Hingegen weisen bei der spezifischen Hydro-

genolyse bestimmte C-C-Bindungen eine erhöhte Crackwahrscheinlichkeit auf.  

Kulikova untersuchte die Hydrogenolyse mit einem unpromotierten Co-Katalysator und 

einer Alkanmischung [82 - 84]. Auf der Basis ihrer Ergebnisse postulierte sie eine Zu-

nahme der Crackwahrscheinlichkeit ausgehend von der Mitte des Alkans zu dessen 

Enden. Diese Beobachtung wurde bisher nur von Kulikova diskutiert und steht im Kon-

trast zur Produktverteilung des Hydrocrackings mit bifunktionellen Katalysatoren. Bei 

bifunktionellen Katalysatoren wird eine entgegengesetzte Crackwahrscheinlichkeit be-

obachtet – diese nimmt vom Zentrum nach außen ab [107, 108].  
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Abb. 2.5:  Produktverteilung der Demethylierung am Beispiel von Octacosan für verschiedene konse-
kutive Crackwahrscheinlichkeiten ω. 

Die Produktverteilungen der homogen verteilten und der spezifischen Hydrogenolyse 

nach Kulikova sind beispielhaft in Abb. 2.6 dargestellt. 

Die Crackmechanismen, welche zu diesen unterschiedlichen Verteilungen führen, 

können in verschiedenen Ausprägungen und in Kombinationen auftreten [78, 79]. Ziel-

gerichtete Untersuchungen hierzu sind jedoch nicht bekannt. Mögliche Einflussfakto-

ren auf den Crackmechanismus sind [93] [109]: 

• Temperatur  

• Wasserstoff-Alkan-Konzentrationsverhältnis  

• Kettenlänge  

• aktives Zentrum (Metall, Clustergröße, Vorbehandlung etc.)  

Die Temperaturabhängigkeit ergibt sich aus unterschiedlichen Aktivierungsenergien 

bezüglich der Spaltung einer C-C-Bindung in Abhängigkeit von ihrer Position, welche 

von Flaherty mittels DFT-Berechnungen ermittelt wurden [93, 103].  

Eine hohe Oberflächensättigung durch Wasserstoff führt zu einer geringeren Aktivität 

der konsekutiven Demethylierung, da die Bruchstücke schneller hydriert werden, 

gleichzeitig wird von einer Zunahme der spezifischen Hydrogenolyse berichtet [110]. 

Dies wird neben dem Wasserstoff-Alkan-Konzentrationsverhältnis auch durch die 

Clustergröße des Aktivmetalls beeinflusst [111]. 

Die homogene Hydrogenolyse tritt v.a. auf unedlen Metalloxiden und -sulfiden sowie 

zu einem geringeren Anteil auch bei Metallen wie Platin und Iridium auf [80]. 
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Abb. 2.6:  Homogene und spezifische Produktverteilung am Beispiel von Octacosan. Berechnung der 
spezifischen Verteilung nach Kulikova [82 - 84]. 

2.2.3 Katalysatoren & Deaktivierung bei der Hydrogenolyse 

Die Hydrogenolyse wird vorwiegend von den Übergangsmetallen der 8. bis 10. Haupt-

gruppe katalysiert. In ihrer Funktion als Katalysator weisen sie dabei deutliche Unter-

schiede in ihrer Aktivität auf. Nachfolgend ist die Aktivitätsreihenfolge bekannter Kata-

lysatoren der Hydrogenolyse von C4+-Alkane in der Gasphase aufgeführt [78]: 

Ru, Rh, Os, Ir > Co, Ni, Pt > Pd, Fe 

Die Metalle innerhalb einer Gruppierung zeigen eine ähnliche Hydrogenolyseaktivität, 

hingegen unterscheiden sich die Gruppen untereinander um den Faktor 104 [78]. Ty-

pische Trägermaterialien, die hinsichtlich ihrer Hydrogenolyseaktivität untersucht wur-

den, sind SiO2, AlOx und Zeolithe [78, 91, 95, 112 - 115].  

Einen weiteren Einfluss auf die Aktivität und Selektivität stellt die Vorbehandlung des 

Katalysators dar. Bond und Hooper [116] untersuchten bei einem Ru-Katalysator die 

Auswirkung einer ROR-Behandlung (Reduktion-Oxidation-Reduktion) auf die Hydro-

genolyseaktivität. Nach der ROR-Behandlung stellten sie eine Abschwächung der 

Wasserstoff-Oberflächen-Bindung fest. Hierdurch konnten bei erhöhtem Wasserstoff-

partialdruck deutlich höhere Reaktionsraten erreicht werden. Die Wasserstoffadsorp-

tion ist ein entscheidender Faktor bei der Durchführung der Hydrogenolyse. Eine zu 

hohe Oberflächensättigung durch Wasserstoff führt zu einer Abnahme der Aktivität, 

eine zu geringe Oberflächensättigung fördert die Deaktivierung des Katalysators.  

Abgesehen von der Reoxidation, weist der Katalysator während der Hydrogenolyse 

die gleichen Deaktivierungsmechanismen wie bei der Fischer-Tropsch-Synthese auf. 

Die Deaktivierung durch chemi- bzw. physisorbierten Kohlenstoffablagerungen stellt 

allerdings die größte Herausforderung dar. Der Begriff Kohlenstoffablagerung steht 

hierbei auch für verschiedenartige nicht reaktive und meist hochmolekulare Kohlen-
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wasserstoffe, welche die Oberfläche des Katalysators blockieren. Die Reaktivität der 

oberflächengebundenen Kohlenwasserstoffe nimmt mit der sukzessiven Abspaltung 

von Wasserstoffatomen ab. Dies ist besonders bei langkettigen Alkanen problema-

tisch, da hier die Wahrscheinlichkeit der C-H-Spaltung zunimmt [78, 117]. 

Der Übergang zwischen reversibler und irreversibler Deaktivierung des Katalysators 

ist dabei fließend. Bond [105] untersuchte das Deaktivierungsverhalten eines Re-

Al2O3-Katalysators in Abhängigkeit der Temperatur. Hierbei stellte er ein Hysterese-

verhalten bezüglich der Reaktionsrate während der Temperaturerhöhung fest, nicht 

aber bei der Temperatursenkung (Abb. 2.7).  

 

Abb. 2.7:  Arrhenius-Plot der Hydrogenolyse von n-Butan an einem Re/Al2O3 Katalysator (10-facher 
H2-Überschuss) mit sequenzieller Temperatursteigerung (1,3) und -senkung (2,4) [105].  

Bond begründete das Hystereseverhalten durch die Bildung stark dehydrierter Spezies 

im unteren Temperaturbereich, welche erst bei höherer Temperatur mit Wasserstoff 

reagieren. Bei der zweiten Temperaturerhöhung ist die Reaktionsrate wegen der ver-

bliebenen stark gebunden Oberflächenspezies zunächst geringer als bei der ersten. 

Im oberen Temperaturbereich werden dennoch wieder die ursprünglichen Reaktions-

raten erreicht.  

Neben der weiter oben genannten ROR-Behandlung zur Stabilisierung des Katalysa-

tors gegenüber einer Deaktivierung werden in der Literatur auch die Optimierung der 

Clustergröße und der Einsatz von bimetallischen Katalysatoren diskutiert.  

Eine geringere Clustergröße bei Pt-Katalysatoren führt zu einer Abnahme der Kohlen-

stoffablagerung, dies wird auf den großen Anteil an Oberflächenatomen mit niedriger 

Koordinationszahl zurückgeführt [118 - 121].  

Der Einsatz von bimetallischen Katalysatoren wie Pt-Re, Pt-Ir oder Pt-Sn in Reformie-

rungsprozessen führt ebenfalls zu einer Abnahme der Kohlenstoffablagerung 
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[105, 122]. Dies kann zum einen auf eine geringere Neigung der Additivkomponenten 

zur Koksbildung [122] und zum anderen auf die Unterbrechung der monometallischen 

Oberfläche [105] zurückgeführt werden. 

2.2.4 Reaktionskinetische Beschreibung der Hydrogenolyse 

In der Literatur finden sich eine Vielzahl reaktionskinetischer Beschreibungen der Hyd-

rogenolyse, welche sich zumeist auf die Hydrogenolyse von Ethan beschränken. Tay-

lor beschrieb die Reaktion zunächst mittels eines einfachen Potenzansatzes, welcher 

von Sinfelt [91, 92, 123] um einen Inhibierungsterm erweitert wurde (s. Gl. (2.24)). Sin-

felt erklärte die Inhibierung allerdings nicht durch eine konkurrierende Adsorption zwi-

schen Wasserstoff und Ethan, sondern durch die vorgelagerte Dehydrierung der ad-

sorbierten Alkanspezies. Als geschwindigkeitsbestimmender Schritt wurde die C-C-

Spaltung unter Reaktion mit molekularem Wasserstoff angenommen.  

𝑟𝐻𝐺,𝑖𝑛𝑡𝑟 =
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐𝐸𝑡ℎ𝑎𝑛,𝑔

1+𝐾1 𝑐𝐻2,𝑔
𝑛   𝑚𝑖𝑡 𝑛 =

𝑥

2
 (2.24) 

Die Reaktionsordnung n bezüglich der Wasserstoffkonzentration steht mechanistisch 

mit der Anzahl x der vom Alkan abgespaltenen H-Atome im Zusammenhang. Sinfelts 

Untersuchungen verschiedener Metall-Katalysatoren auf SiO2 ergaben für Rhodium, 

Palladium und Platin einen x-Wert von sechs, vier für Nickel, Ruthenium, Osmium und 

Iridium sowie für Kobalt einen Wert von zwei. 

Die Ansätze von Taylor und Sinfelt vernachlässigen allerdings die Tatsache, dass die 

Reaktionsgeschwindigkeit bei einer unendlich kleinen Wasserstoffkonzentration ge-

gen Null laufen müsste. Dies ist darauf zurückzuführen, dass die adsorbierten Spalt-

produkte nicht mehr vollständig zu Methan hydriert werden können. Kristyan et. al. [86] 

entwickelten daher verschiedene reaktionskinetische Ansätze, welche dies berück-

sichtigen. Im Gegensatz zu Sinfelt gehen Kristyan et. al. allerdings von einer konkur-

rierenden Eduktadsorption aus, lassen dabei aber die Frage nach dem detaillierten 

Ablauf des geschwindigkeitsbestimmenden Schritts offen. Die mechanistischen 

Grundlagen wurden in dieser Arbeit bereits in Kapitel 2.2.1 erläutert. 

Grundsätzlich lassen sich die reaktionskinetischen Ansätze von Kristyan in einem for-

malkinetischen LHHW-Ansatz zusammenfassen: 

 𝑟𝐻𝐿,𝑖𝑛𝑡𝑟 =
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐𝐴𝑙𝑘𝑎𝑛∙𝑐𝐻2

𝑚

(1+𝐾1∙𝑐𝐻2

0,5+𝐾2∙𝑐𝐴𝑙𝑘𝑎𝑛∙𝑐𝐻2
𝑛 )

𝑝    (2.25) 

Die Exponenten m, n und p sind abhängig vom mechanistischen Ablauf der geschwin-

digkeitsbestimmenden Spaltung der C-C-Bindung im Alkan (siehe auch Reaktionsme-

chanismus Gl. (2.18)). Kristyan unterscheidet dabei drei verschiedene Möglichkeiten: 

Spontane Spaltung (B = *), H*-assistierte Spaltung (B = H*) und H2-assistierte Spal-

tung (B = H2). Die entsprechenden Reaktionsparameter in Abhängigkeit des Reakti-

onsmechanismus sind in Tab. 2.3 gelistet. 
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Tab. 2.3: Reaktionsparameter m, n und p in Abhängigkeit des postulierten Reaktionsmechanismus des 
geschwindigkeitbestimmenden Schrittes (RDS) nach Kristyan [86]. 

RDS-Mechanismus B m n p 

     I. Spontane Spaltung * -0,5x -0,5x 2 

II. H*-assistierte Spaltung H* 0,5(1-x) -0,5x 2 

III. H2-assistierte Spaltung H2 0,5(2-x) -0,5x 1 

 

Der reaktionskinetische Ansatz wurde von Kristyan ursprünglich für Ethan aufgestellt, 

konnte allerdings von Bond [78, 102] und Flaherty [93, 103, 124] erfolgreich für länger-

kettige, gasförmige Alkane verallgemeinert werden. Bond stellte für C2-C4-Alkane fest, 

dass die negative Reaktionsordnung m bezüglich des Wasserstoffs mit zunehmender 

Kettenlänge ‚positiver‘ wird und begründete dies qualitativ mit einer erhöhten Adsorp-

tionsneigung der längerkettigen Kohlenwasserstoffe und einer folglich verbesserten 

konkurrierenden Adsorption gegenüber Wasserstoff. Flaherty [93] untersuchte im 2-

Phasensystem ebenfalls den Einfluss der Kettenlänge (C2-C10) auf die Reaktionsrate 

und stellte, wie auch Bond, eine Erhöhung der Reaktionsrate mit zunehmender Ket-

tenlänge fest. Flaherty begründete dies allerdings im Hinblick auf die Theorie des 

Übergangszustandes mittels eines dominanten entropischen Effekts. Berechnungen 

zeigten, dass langkettige n-Alkane einen größeren Teil ihrer Entropie bei der Adsorp-

tion in Form von intramolekularer Schwingung und Konfiguration behalten und dies zu 

einem Anstieg der Umsatzrate führt [93, 124]. Im Gegensatz zu Bond geht Flaherty bei 

dem untersuchten Iridium-Katalysator von einer konstanten Reaktionsordnung aus 

(m = -3).  

Die in der Literatur angegebenen scheinbaren Aktivierungsenergien zur Alkanhydro-

genolyse decken einen Wertebereich von 50 bis 250 kJ mol-1 ab [85, 91, 112]. Aktivie-

rungsenergien der 2-Phasen Hydrogenolyse nehmen in der Regel mit zunehmender 

Kettenlänge ab [102]. Wobei Ethan mit 200 bis 250 kJ mol-1 die höchste Aktivierungs-

energie aufweist [78, 91]. Die hohen scheinbaren Aktivierungsenergien entstehen auf-

grund der endothermen Natur der vorgelagerten Gleichgewichtsreaktion zur Bildung 

der reaktiven Spezies [78]. 
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2.3 Kopplung der Fischer-Tropsch-Synthese und der Hydrogenolyse 

Die Tieftemperatur-FTS im Festbettreaktor wird industriell im stationären Zustand 

durchgeführt. Die Katalysatorporen sind dabei meist vollständig (Kettenwachstums-

wahrscheinlichkeit α > 0,8) mit flüssigem Wachs gefüllt [125]. Die Porenfüllung ernied-

rigt die Reaktionsrate und erhöht die Methanselektivität. Das Konzept der Kopplung 

der FTS mit der Hydrogenolyse soll diese beiden Nachteile minimieren.  

2.3.1 Einflüsse der Produktakkumulation in der Fischer-Tropsch-Synthese 

Während der Einlaufphase eines frischen FT-Katalysators akkumulieren langkettige 

Kohlenwasserstoffe im Porensystem des Katalysators, wobei kurzkettige Kohlenwas-

serstoffe aufgrund ihres hohen Dampfdruckes ausgetragen werden. Die mittlere Ket-

tenlänge der flüssigen Kohlenwasserstoffe im Porensystem nimmt dabei stetig zu. 

Eine Akkumulation findet so lange statt, bis das System einen stationären Zustand 

erreicht. In diesem befinden sich die Bildung aller Kohlenwasserstoffe durch die FTS 

im „Fließgleichgewicht“ mit deren Austrag [125 - 127]. Abhängig von der vorliegenden 

Wachstumswahrscheinlichkeit kann dieser Austrag auf die Gasphase limitiert sein 

oder durch „Überlaufen“ der Poren zusätzlich durch einen Flüssigkeitsstrom erfolgen 

[125]. Die Akkumulation dieser flüssigen Wachse in den Poren des Katalysators führt 

zur Ausbildung eines 3-Phasen-Systems, bei dem der Stofftransport der Eduktkompo-

nenten H2 und CO zu den katalytisch aktiven Zentren im Inneren des Katalysatorpar-

tikels gehemmt wird.  

Grundsätzlich lassen sich Stofftransportvorgänge bei heterogen-katalysierten Reakti-

onen in zwei Bereiche einteilen: extrapartikulärer und intrapartikulärer Stofftransport. 

Der extrapartikuläre Stofftransport beschreibt den Stoffübergang zwischen der Gas-

phase und der äußeren Oberfläche des Katalysatorpartikels. Dieser kann unter typi-

schen Reaktionsbedingungen der LT-FTS im Hinblick auf die effektive Reaktionskine-

tik vernachlässigt werden [128]. Beim intrapartikulären Stofftransportvorgang in den 

flüssigkeitsgefüllten Poren des Katalysators müssen allerdings die Löslichkeit der Edu-

ktkomponenten und deren diffusiver Stofftransport berücksichtigt werden. 

Löslichkeit von H2 und CO in flüssigen Alkanen 

Die Löslichkeit von H2 und CO wird von der mittleren Kettenlänge der Kohlenwasser-

stoffe und der Temperatur beeinflusst. Eine einfache mathematische Beschreibung 

des Lösungsgleichgewichts kann durch den Henry-Koeffizienten Hcp (𝑐𝑖 = 𝐻𝑖
𝑐𝑝

∙ 𝑝𝑖) er-

folgen. Abb. 2.8 zeigt die von Chao [129] ermittelten Henry-Koeffizienten für CO und 

H2 bei einem jeweiligen Druck von 10 bar. Bei 200 °C, also einer typischen Temperatur 

der FTS, ist die Löslichkeit von CO etwa 30 % höher als die von H2. Außerdem steigt 

die Löslichkeit beider Gase mit abnehmender Kettenlänge und steigender Temperatur.  

Das Lösungsgleichgewicht in Abhängigkeit der genannten Parameter kann bei fehlen-

den Messdaten auch mittels (halb-)empirischen Näherungsformeln [130, 131] oder Zu-

standsgleichungen (z.B. SRK [132], PR [133], VTPR [134]) abgeschätzt werden.  



Kopplung der Fischer-Tropsch-Synthese und der Hydrogenolyse 

 

 

27 

 

 

Abb. 2.8:  Temperaturabhängigkeit der Henrykoeffizienten Hcp von CO und H2 in Alkanen mit unter-
schiedlicher Kettenlänge [129]. 

Diffusiver Stofftransport von H2 und CO in flüssigkeitsgefüllten Poren 

Die Beschreibung des diffusiven Stofftransports in den Poren des Katalysators erfolgt 

über die Diffusionskoeffizienten der Synthesegaskomponenten H2 und CO. Für einen 

vollständig entleerten Katalysator gilt der Diffusionskoeffizient in der Gasphase, wäh-

rend für einen vollständig gefüllten Katalysator jener in der Flüssigphase gilt. Der Dif-

fusionskoeffizient in der Gasphase ist dabei um den Faktor 100 bis 150 höher als in 

der Flüssigphase [135]. Folglich kann in vollständig entleerten Katalysatorpartikeln 

bzw. im leeren Porenraum eines teilgefüllten Katalysators eine Stofftransportlimitie-

rung vernachlässigt werden [77]. Die Diffusionskoeffizienten der Synthesegaskompo-

nenten H2 und CO in der Flüssigphase sind, wie auch die Löslichkeit, von der Tempe-

ratur und der Kettenlänge der Alkane abhängig. Die Diffusionskoeffizienten beider 

Komponenten können nach Erkey [136] korreliert werden und sind in Abb. 2.9 für eine 

konstante Temperatur von 230 °C dargestellt.  

Innerhalb eines Temperaturbereichs von 150 bis 300 °C weisen die Diffusionskoeffi-

zienten eine lineare Temperaturabhängigkeit auf (DH2, DCO ~ T) [136, 137]. Mit Zu-

nahme der Kettenlänge nehmen die Diffusionskoeffizienten beider Synthesegaskom-

ponenten in der Flüssigphase ab. Der Diffusionskoeffizient von H2 ist gegenüber CO 

etwa doppelt so hoch und führt bei einer Stofftransportlimitierung in den Poren des 

Katalysators zu einer Änderung des H2/CO-Verhältnisses. Darüber hinaus zeigt sich 

ein exponentieller Anstieg der Diffusionskoeffizienten hin zu kürzeren Kettenlängen. 
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Abb. 2.9:  Diffusionskoeffizienten von H2 und CO bei 230 °C in Abhängigkeit der mittleren Alkan-
kettenlänge der akkumulierten Kohlenwasserstoffe in der Flüssigphase [136]. 

Folgen der Stofftransportlimitierung der Synthesegaskomponenten 

Bereits bei der stationären Führung der FTS zeigt sich ein komplexer Zusammenhang 

zwischen der Löslichkeit und der Porendiffusion von H2 und CO, welcher sowohl die 

Aktivität als auch die Selektivität beeinflusst. Ausgehend von einem vollständig gefüll-

ten Katalysator und einer stöchiometrischen Synthesegaszusammensetzung für die 

FTS (pH2/pCO = 2) führt die höhere CO-Löslichkeit zu einer leicht unterstöchiometri-

schen Konzentrationsverteilung (cH2,fl/cCO,fl ≈ 1,5) an der Katalysatoroberfläche.  

Eine unterstöchiometrische Konzentrationsverteilung begünstigt das Kettenwachstum 

und verringert die Methanbildung. Beim anschließenden diffusiven Transport durch die 

Poren nehmen die Konzentrationen beider Synthesegaskomponenten zur Partikel-

mitte aufgrund der Stofftransportlimitierung ab. Da H2 einen höheren Diffusionskoeffi-

zienten aufweist, ist hier die Konzentrationsabnahme weniger ausgeprägt als bei CO. 

Folglich steigt das Verhältnis cH2,fl/cCO,fl stark an, wodurch die Kettenwachstumswahr-

scheinlichkeit abnimmt und die Methanbildung zunimmt [77, 138]. Darüber hinaus führt 

die Abnahme beider Konzentrationen zu einem negativen Einfluss auf die Reaktions-

kinetik und der Porennutzungsgrad nimmt ab. Die entsprechenden intrapartikulären 

Konzentrationsprofile nach dem Modellansatz von Pöhlmann [77] zeigt beispielhaft 

Abb. 2.10 sowohl für ein leeres Katalysatorpartikel (Porenfüllgrad P = 0) als auch für 

ein vollständig mit Kohlenwasserstoffen gefülltes Partikel (P = 1). 
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Abb. 2.10: Schematische Darstellung des Einflusses des Füllgrads P auf die intrapartikulären Konzen-
trationsprofile der Synthesegaskomponenten in einem sphärischen Katalysatorpartikel. Mo-
dellierung nach Pöhlmann [77] für folgende Reaktionsbedingungen: pH2 = 10 bar, pCO = 5 
bar, T = 200 °C, dp = 5 mm, mittlere Kettenlänge akkumulierter Wachse: 28. 

Einfluss der Kohlenwasserstoffakkumulation auf den Produktabtransport 

Neben der Stofftransportlimitierung der Synthesegaskomponenten wird auch der Ab-

transport der Produkte durch den Füllgrad beeinflusst. Dies wurde erstmals von Huff 

und Satterfield [125] untersucht. Im Falle vollständig gefüllter Katalysatorporen stellt 

sich ein „Fließgleichgewicht“ zwischen den produzierten Kohlenwasserstoffen und de-

ren Abtransport ein. Der Abtransport erfolgt sowohl durch Verdunstung über die Gas-

phase als auch durch „Überlaufen“ der Poren über die Flüssigphase. Eine Messung 

der Produktzusammensetzung am Reaktorausgang folgt dann der ASF-Verteilung. 

Liegen allerdings nur teilgefüllte Poren vor, gehen Huff und Satterfield davon aus, dass 

kein Abtransport über einen Flüssigphasenstrom stattfindet. Für diesen instationären 

Fall in der Anfangsphase der FTS kann die Massenbilanz für ein finites Element m der 

Katalysatorschüttung bezogen auf einen Kohlenwasserstoff der Kettenlänge n wie folgt 

aufgestellt werden: 

𝑑𝑋𝑛,𝑚

𝑑𝑡
 = 𝑟𝑛,𝑚  −  𝑌𝑛,𝑚  +  𝑌𝑛,𝑚−1    (2.26) 

Die Flüssigphasenakkumulation in den Poren dXn,m/dt ergibt sich damit aus der Koh-

lenwasserstoffsynthese rn,m sowie deren Abtransport Yn,m und Antransport Yn,m-1 über 

die Gasphase.  

Ihre Modellierungen ergaben, dass die Zeit bis zur vollständigen Füllung des ersten 

Katalysatorpartikels exponentiell mit abnehmender Kettenwachstumswahrscheinlich-

keit zunimmt und zwischen wenigen Minuten (α = 0,95) und mehreren Tagen (α < 0,83) 

variieren kann (Abb. 2.11 links). Bevor die Füllzeit erreicht ist, akkumulieren langkettige 

Kohlenwasserstoffe in den Poren des Katalysators und verlassen den Reaktor nicht. 

Folglich entsteht eine Abweichung der Stoffmengenanteile langkettiger Kohlenwasser-

stoffe (am Ausgang des Reaktors) bezüglich der Produktverteilung nach Anderson-

Schulz-Flory, wenn noch keine vollständige Füllung (P = 1) erreicht ist (Abb. 2.11 

rechts). 
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Abb. 2.11: Modellergebnisse nach Huff und Satterfield zur Wachsakkumulation in den Katalysator-
poren bei der FT-Synthese. Reaktionsbedingungen und Modellannahmen siehe [125]. 

Zur Modellierung des Abtransports der Kohlenwasserstoffe postulierten Huff und Sat-

terfield eine Partialdruckeinstellung nach Raoult: 

𝑝𝑖 = 𝑥𝑖 ∙ 𝑝𝑠𝑎𝑡𝑡,𝑖   (2.27) 

Rößler [128] konnte allerdings zeigen, dass der sich einstellende Dampf- bzw. Partial-

druck der abtransportierten Komponente hin zu niedrigeren Füllgraden P im Katalysa-

torpartikel abnimmt. Zur Beschreibung dieses Sachverhalts führte er für eine Reinstoff-

füllung den füllgradabhängigen Relativpartialdruck Φ(P) ein: 

Φ𝑖(𝑃) =
𝑝𝑖

𝑝𝑠𝑎𝑡𝑡,𝑖
    (2.28) 

Durch Kombination der Gl. (2.27) und Gl. (2.28) kann der füllgradabhängige Partial-
druck der Komponente i einer Kohlenwasserstoffmischung innerhalb einer Katalysa-
torpore beschrieben werden: 

𝑝𝑖 = Φ𝑖(𝑃) ∙ 𝑥𝑖 ∙  𝑝𝑠𝑎𝑡𝑡,𝑖    (2.29) 

Der Relativpartialdruck Φ basiert auf der BET-Theorie zur Beschreibung einer Typ IV 

bzw. Typ V Desorptionsisotherme. Da deren Lösung eine iterative Nullstellensuche 

erfordert, ermittelte Rößler einen empirischen Ansatz zur Berechnung des Relativpar-

tialdrucks Φ in Abhängigkeit des Füllgrades: 

𝛷 = [
1

𝑃∙𝐾1+𝐾2(
𝑃

𝐾3
)

𝐾9
+

1

𝐾4+𝐾5(
𝑃

𝐾6
)

𝐾10
]

−1

+ 𝐾7 (
𝑃

𝐾8
)

𝐾11

     𝑓ü𝑟 𝑃 ≤ 0,8 (2.30) 

Die hier verwendeten K-Parameter sind abhängig von der Temperatur, der mittleren 

Kettenlänge der akkumulierten Kohlenwasserstoffe und von den Eigenschaften des 

Katalysatorpartikels. Für den in dieser Arbeit verwendeten Katalysator wurden die Pa-

rameter bereits hinreichend untersucht. Abb. 2.12 zeigt einen Vergleich der nach 

Rößler modellierten Verdunstungsrate zu experimentell ermittelten Werten aus einer 
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TG-Messung [128]. Die modellierte Verdunstungsrate ist dabei abhängig von der rela-

tiven Dampfdruckänderung in Abhängigkeit des Porenfüllgrades. Bei einem Porenfüll-

grad größer 80 % verliert Gl. (2.30) bei dem auch in dieser Arbeit verwendeten Al2O3-

Katalysatorträger allerdings ihre Gültigkeit. Rößler führte dies auf ein abweichendes 

Makroporenverhalten (20 % Makroporen) zurück. Aufgrund fehlender Untersuchungen 

zu diesem Verhalten erfolgt in diesem Bereich eine lineare Regression bis zum Rela-

tivdampfdruck Φ = 1 für ein vollständig gefülltes Katalysatorpartikel P = 1. 

 

Abb. 2.12: Zusammenhang zwischen der Verdunstungsrate und dem relativen Dampfdruck in Abhän-
gigkeit des Porenfüllgrades nach Rößler [126, 128] für den in dieser Arbeit verwendeten Pt-
promotierten Co/Al2O3-Katalysator. 

Eine detaillierte Beschreibung der Verdunstungskinetik folgt in Kapitel 5.5.1.4. In Be-

zug auf die Ergebnisse von Huff und Satterfield ist davon auszugehen, dass zum einen 

eine Porenfüllung aufgrund des verminderten Relativdampfdruckes schneller erreicht 

wird als von Huff und Satterfield modelliert wurde (Abb. 2.11 links). Zum anderen sollte 

eine Abweichung der Produktzusammensetzung von der ASF-Verteilung bereits bei 

kürzeren Kettenlängen auftreten (Abb. 2.11 rechts).  

2.3.2 Konzept der alternierenden Prozessführung  

Der beschriebene Speichereffekt der Katalysatorpartikel bzw. des Katalysatorbettes 

soll in einem instationären, alternierenden Prozess dazu genutzt werden, die Produkt-

verteilung hinsichtlich der (bei Raumtemperatur) flüssigen Kraftstofffraktion (C5-C20) zu 

optimieren, um möglichst auf einen nachgeschalteten Hydrocracking-Prozess verzich-

ten zu können. Hierzu müssen die im Katalysatorbett akkumulierten Kohlenwasser-

stoffe vor dem Erreichen der vollständigen Füllung gecrackt und die Katalysatorpartikel 

dadurch entleert werden. Dies soll durch die von Kobalt und Platin katalysierte Hydro-

genolyse realisiert werden, indem von einem Synthesegasgemisch auf eine H2/N2-At-

mosphäre frei von Kohlenstoffmonoxid umgeschalten wird (Abb. 2.13).  
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Da während der Hydrogenolyse keine FTS-Produkte gebildet werden, muss dieser 

Zeitraum als Totzeit im Gesamtprozess betrachtet werden. Durch den verbesserten 

Stofftransport der Synthesegaskomponenten in den teilgefüllten Poren während der 

instationären FTS ist allerdings insgesamt von einer Erhöhung der mittleren Reakti-

onsrate auszugehen, welche die Totzeit durch die Hydrogenolyse kompensiert. Dar-

über hinaus ist ein niedrigeres mittleres H2/CO-Verhältnis im Vergleich zum stationä-

ren Prozess zu erwarten, was sich durch eine verringerte Produktion der C1-C4-Koh-

lenwasserstoffe positiv auf die C5-C20-Selektivität auswirkt. Eine Vorhersage über den 

Einfluss der Hydrogenolyse-Produkte auf die Selektivität des Gesamtprozesses ist an 

dieser Stelle noch nicht möglich.  

 

Abb. 2.13: Konzeptdarstellung des Umschaltvorganges zwischen Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) und 
Hydrogenolyse (HL) durch Substitution von CO durch N2. 

Die klassischen Produktanteile der verschiedenen Fraktionen nach der ASF-Vertei-

lung sind in Abb. 2.14 in Abhängigkeit der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit darge-

stellt. Die höchste C5-C20-Selektivität wird bei einer Kettenwachstumswahrscheinlich-

keit von 0,83 erreicht. Hier beginnt der ideale Arbeitsbereich des alternierenden 

FTS/HL-Prozesses hinsichtlich der angestrebten Selektivitätsverbesserung. 

Die Abgrenzung des oberen Arbeitsbereiches ist deutlich komplexer, da sie von der 

Fülldauer, der realisierbaren Entleerungsdauer und der Produktbildung aus der Hyd-

rogenolyse abhängt. Besonders bei kurzen Füllzeiten durch hohe α-Werte würden die 

akkumulierten Kohlenwasserstoffe bzw. deren Crackprodukte aus der Hydrogenolyse 

mehrheitlich am Gesamtproduktspektrum beitragen. 
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Abb. 2.14: Berechnete Massenanteile der relevanten Fraktionen in Abhängigkeit der Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit α mit Kennzeichnung des idealen Arbeitsbereichs für den alternier-
enden FT/HL-Prozess (α > 0,83). 
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3 Hintergrund und Zielsetzung dieser Arbeit 

Die Fischer-Tropsch-Synthese ist ein bereits intensiv untersuchter und etablierter Pro-

zess zur Herstellung von Kohlenwasserstoffen in einem weiten Kettenlängenspektrum. 

In der LT-FT-Festbettsynthese wird die effektive Reaktionsrate durch die Akkumulation 

flüssiger Kohlenwasserstoffe im Porensystem des Katalysators vermindert.  

Grundsätzliches Ziel dieser Arbeit ist die Vorstellung einer Konzeptidee, welche so-

wohl eine Erhöhung der diffusionslimitierten Reaktionsgeschwindigkeit der FTS als 

auch eine Verbesserung der Selektivität hinsichtlich der Flüssigkraftstofffraktion er-

möglichen soll. Dies soll durch eine alternierende Betriebsweise zwischen FTS (Pro-

duktionsbetrieb) und Hydrogenolyse (Porenentleerungsbetrieb) erreicht werden. Wäh-

rend des Porenentleerungsbetriebs sollen die akkumulierten langkettigen Kohlenwas-

serstoffe im Porensystem des Katalysators durch die Hydrogenolysereaktion gecrackt 

und so auch die Diffusionslimitierung in den Katalysatorporen minimiert werden. Der 

Porenentleerungsbetrieb soll vor einem „Überlaufen“ der Poren gestartet werden. Da-

mit werden die während des FTS-Betriebs zurückgehaltenen langkettigen Kohlenwas-

serstoffe gecrackt, bevor sie den Reaktorausgang erreichen.  

Im ersten Teil dieser Arbeit sollte anhand einer Machbarkeitsuntersuchung zunächst 

das Potenzial des alterierenden Betriebs im Festbettreaktor gezeigt werden. Das Po-

rensystem des verwendete Pt-dotierte Co-Al2O3-Katalysator soll hierfür in einem Zyk-

lusbetrieb unter FTS-Bedingungen zunächst gefüllt und anschließend unter Hydro-

genolysebedingungen entleert werden. Im Rahmen dieser Untersuchung sollen ver-

schiedene Reaktionsparameter der Hydrogenolyse sowie deren Betriebsdauer evalu-

iert werden. Auf Basis der Untersuchungsergebnisse erfolgt anschließend eine Poten-

zialabschätzung zu der angewandten alterierenden Verfahrensweise. 

Der zweite Teil beschäftigt sich mit der Hydrogenolyse von flüssigen Kohlenwasser-

stoffen. Hierzu sollten verschiedene Reaktorsysteme eingesetzt werden:  

1) Im Batch- und Semi-Batchreaktor sollten zunächst die Reaktionskinetik und Se-

lektivität der Hydrogenolyse in Abhängigkeit des H2-Partialdrucks, der Temperatur 

und der Alkankettenlänge durch Verwendung von Modellkohlenwasserstoffen un-

tersucht und mathematisch bzw. formalkinetisch beschrieben werden. 

2) Im Festbettreaktor sollten mit Modellkohlenwasserstoffen vorbeladene Katalysa-

torpartikel untersucht werden. Der Schwerpunkt dieser Untersuchung lag in der 

Betrachtung der Stofftransportprozesse sowohl hinsichtlich des Abtransports der 

Kohlenwasserstoffe aus dem Porensystem als auch bezüglich einer möglichen 

Stofftransportlimitierung innerhalb der Katalysatorporen. Der Abtransport der Koh-

lenwasserstoffe ist dabei ein wichtiger Einflussparameter auf das resultierende 

Produktspektrum während der Hydrogenolyse. 

3) Im dritten Teil dieser Arbeit sollte, basierend auf den vorangegangenen Untersu-

chungsergebnissen, ein Simulationsmodell zur Beschreibung des Entleerungs-

vorgangs erstellt werden. Ziel dieses Simulationsmodells war die Bestimmung der 

benötigten Reaktionsparameter sowie eine Vorhersage der Entleerungsdauer und 
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des resultierenden Produktspektrums. Zudem sollte das Simulationsmodell auch 

eine Grundlage für Upscaling-Versuche liefern.  

In Kombination mit weiteren Untersuchungen bezüglich des in dieser Arbeit eingesetz-

ten Katalysators von Pöhlmann (Reaktionskinetik der FTS) [77] und Rößler (Verduns-

tung flüssiger Kohlenwasserstoffe aus dem Porensystem) [128] sollte das hier erarbei-

tete Simulationsmodell den letzten Baustein für eine gesamtheitliche Beschreibung 

des alternierenden FTS/Hydrogenolyse-Betriebs liefern. 
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4 Experimentelle Methoden und Versuchsauswertung 

Für die Untersuchung des alternierenden FTS/Hydrogenolyse-Prozesses, der Entlee-

rung eines Katalysatorbettes mittels Hydrogenolyse und der Kinetik der Hydrogenolyse 

wurden im Rahmen dieser Arbeit verschiedene Versuchsanlagen eingesetzt. Im Fol-

genden werden diese Versuchsanlagen sowie das Vorgehen bei der Versuchsdurch-

führung vorgestellt. Des Weiteren wird die Berechnung relevanter Kenngrößen aus 

den ermittelten Messgrößen näher erläutert. 

4.1 Katalysatorherstellung, Charakterisierung und Aktivierung 

Der in dieser Arbeit verwendete platindotierte Co-Al2O3-Katalysator wurde am Lehr-

stuhl für chemische Verfahrenstechnik der Universität Bayreuth hergestellt. Diese Ka-

talysatorcharge (1 kg) kam sowohl bei der Untersuchung der FTS-Kinetik durch Pöhl-

mann [77] als auch bei der Untersuchung der Akkumulation flüssiger Kohlenwasser-

stoffe im Porensystem des Katalysators durch Rößler [128] zum Einsatz und ermög-

licht so einen Ergebnistransfer auf die vorliegende Arbeit.  

Herstellung 

Zur Herstellung des Katalysators wurden hochporöse γ-Al2O3-Pellets der Firma Sasol 

Germany GmbH eingesetzt. Die Aufbringung der aktiven Metalle auf die Oberfläche 

der zylinderförmigen Partikel mit einem Durchmesser und einer Länge von 4,8 mm 

erfolgte durch Nassimprägnierung. Hierzu wurden die Trägerpartikel in eine Impräg-

nierlösung bestehend aus 1 kg Kobalt(II)-nitrat-hexahydrat (Co(NO3)2 ∙ 6H2O), 2 g Tet-

raamminplatin(II)-nitrat (Pt(NH3)4(NO3)2) und 900 ml H2O gegeben. Zur Gewährleis-

tung einer homogenen Verteilung der Metalle, wurden die Partikel in der Lösung rotiert, 

evakuiert und anschließend an Luft bei Raumtemperatur getrocknet. Im nächsten 

Schritt erfolgte die Kalzinierung der Pellets in einem elektrisch beheizten Schachtofen, 

welcher bei einer kontinuierlichen Luftdurchströmung mit einer Heizrampe von 5 K 

min-1 auf 360 °C aufgeheizt und die Endtemperatur für 3 h gehalten wurde [77]. 

Charakterisierung 

Die wichtigsten Eigenschaften des Pt-promotierten Co-Katalysators sind in Tab. 4.1 

gegeben. Neben den ursprünglichen Grobkornpellets wurden in dieser Arbeit auch 

weitere Partikelgrößen untersucht. Zur Herstellung der kleineren Partikelfraktionen 

wurde das Grobkorn entweder mit einer Zange mehrfach aufgebrochen (geviertelt, ge-

achtelt etc.) oder mit einem Mörser aufgemahlen und klassiert. Die Klassierung wurde 

mit der Rüttelplatte AS 200 digit der Firma Retsch GmbH über einen Zeitraum von 30 

min durchgeführt.  
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Tab. 4.1: Wichtige Kenngrößen des eingesetzten Pt-promotierten Co-Katalysators. 

Parameter Wert 

  

Chemische Zusammensetzung [77] 

0,035 Gew-% Pt 

10 Gew-% Co 

Rest: γ-Al2O3 

Zylindergeometrie Grobkorn (hp,kat x dp,kat) 4,8 x 4,8 mm 

Katalysatorpartikelvolumen Vp,kat 86,9 mm3 

BET-Oberfläche [128] 183 m2 g-1 

spez. Porenvolumena  0,383 ml g-1 

mittlerer Porendurchmesser [128] 7,1 nm 

scheinbare Katalysatordichte (reduziert)a ρkat,schein 1460 kg m-3 

Feststoffdichte des Katalysators (reduziert)a ρkat 3330 kg m-3 

Porositäta εkat 0,56 

Tortuositätb τkat 1,8 

a Pyknometermessung (Wasserverdrängungsmessung) 

b Näherung: τkat ≈ εkat
-1 nach Froment und Bischof [139] und Validierung durch eigene Tortuositätsmessung (Vorgehen s. [140]) 

Aktivierung  

Die Aktivierung des heterogenen Katalysators erfolgt durch Reduktion der auf der 

Oberfläche des y-Al2O3-Trägers angelagerten, oxidierten Metallspezies. Die Reduktion 

des Katalysators wurde bei einer Heiztemperatur von 290 °C in einer reinen H2-Atmo-

sphäre durchgeführt. Reduktionsdauer, Reaktordruck und Volumenstrom mussten 

aufgrund gewisser Anlagenrestriktionen angepasst werden und waren daher nicht ein-

heitlich. In den Festbettreaktoren (FBR) und der Magnetschwebewaage (MSW) er-

folgte die Reduktion bei einem Volumenstrom von ca. 50 lSTP h-1 (FBR) bzw. 5 lSTP h-1 

(MSW) über eine Dauer von 12 h bei 10 bar H2. Bei den Versuchen im (Semi-)Batchre-

aktor führte das Entspannen des Reaktordrucks nach der Reduktion zu einem deutli-

chen Austrag des fein aufgemahlenen Katalysators aus dem Reaktor. Daher wurde 

die Reduktion im (Semi-)Batchreaktor bei 1,5 bar H2 und 5 lSTP h-1 durchgeführt. Für 

eine gewisse Kompensation des niedrigeren H2-Partialdrucks erfolgte die Reduktion in 

diesem Anlagensystem über eine Dauer von 16 h.  

4.2 Anlagenaufbau und Versuchsdurchführung 

Innerhalb dieser Arbeit kamen insgesamt vier Anlagen zum Einsatz, wobei die Rühr-

kesselreaktoranlage als Batch- sowie als Semi-Batchreaktor betrieben wurde. Im 

Nachfolgenden werden die verschiedenen Anlagensysteme mit ihren jeweiligen Be-

triebsarten und die daraus ermittelten Messgrößen näher erläutert. Die in den sche-

matischen Verfahrensfließbildern verwendeten Komponentenkürzel sind der Tab. 4.2 

zu entnehmen.  
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Tab. 4.2: Nomenklatur zu den Komponentenkürzel in den schematischen Verfahrensfließbildern. 

Abkürzung Anlagenelement  Abkürzung Anlagenelement 

     BPV Gegendruckregler  Pa Druckmesser 

DM Druckminderer  RFK Rückflusskühler 

Fa Durchflussmesser  Std. GC-Standard (1 % c-C3H6 in N2) 

GW Gaswäscher (Toluol)  Ta Temperaturmessung 

KF Kühlfalle  ÜV Überdruckventil 

MFC Massendurchflussmesser  V Manuelles Nadelventil 

MSW Magnetschwebewaage  3W Dreiwegehahn 

a Zusatz: I(ndication) – analoge Anzeige, R(ecording) – Speicherung/Aufzeichnung, C(ontrolling) – Regelung/Steuerung 

Die nachfolgend erläuterten Anlagen besitzen prinzipiell einen schematisch ähnlichen 

Aufbau, welcher sich aus einer Dosiereinheit (Gasdosierung, Sättiger), einem Reak-

tor (FBR, MSW, BR) und einer Produktabtrennung mit Analytik zusammensetzt.  

4.2.1 Hydrogenolyse und FTS in den Festbettreaktor-Anlagen 

Der alternierende FTS-Hydrogenolyse-Betrieb (FTS/HL) und der reine Hydrogenolyse-

Betrieb zur Untersuchung der Entleerung einer mit Modellwachs beladenen Katalysa-

torschüttung wurden prinzipiell in zwei verschiedenen Anlagen durchgeführt. Tatsäch-

lich unterschieden sich diese Anlagen allerdings nur in der nachgeschalteten Produkt-

quantifizierung, weshalb beide Versuchsanlagen in Abb. 4.1 durch ein generalisiertes 

Verfahrensfließbild zusammengefasst wurden (detaillierte PIDs siehe Anlage A.1). 

Für die Versuchsdurchführung konnten die Einsatzgase Stickstoff (N2, Reinheit: 5.0), 

Wasserstoff (H2, Reinheit: 5.0) und Kohlenstoffmonoxid (CO, Reinheit: 3.0) über kali-

brierte Massendurchflussmesser (Bronkhorst Typ F-201CV) einzeln zudosiert werden. 

Der gewünschte Reaktordruck wurde manuell über den Gegendruckregler eingestellt. 

Die Anlagen verfügten zudem über einen digitalen Druckaufnehmer und einer digitalen 

Temperaturmessstelle, welche mittels Anlagensoftware (Visual Basic 15.8) ausgele-

sen und gespeichert werden konnten. Als Sicherheitseinrichtung diente neben dem 

Überdruckventil (pmax = 50 bar) eine computergestützte Abschaltung der Reaktivgase 

beim thermischen Durchgehen des Reaktors. 

Die Festbettreaktoren der Anlagen bestanden jeweils aus einem beheiztem Edelstahl-

Reaktorrohr (dinnen = 14 mm), zwei Abstandshaltern zur Positionierung der Katalysa-

torschüttung und einem innenliegendem Thermoelementführungsrohr (daußen = 3 mm) 

mit drei Thermoelementen (Typ K). Die Beheizung der FTS/HL-Anlage erfolgte über 

eine elektrische Heizmanschette und einem manuellen Thermostat. Zur Verbesserung 

des Wärmeabtransports und zur Minimierung von Temperaturgradienten wurde der 

Reaktor in einen zylinderförmigen Aluminiumblock eingepresst. Der Reaktor der HL-

Anlage wurde mittels Thermalöl (Marlotherm® SH) beheizt/gekühlt, welches das Au-

ßenrohr des Doppelrohrreaktors durchströmte (Thermostat: Julabo Forte HT-C.U).  
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Abb. 4.1:  Generalisiertes Verfahrensfließbild der FTS/HL-Anlage zur Untersuchung des alternie-
renden Prozesses und der HL-Anlage zur Untersuchung der Entleerung eines mit modell-
wachs-befüllten Katalysatorbettes. Folgende Unterscheidung: FTS/HL-Anlage mit Online-
GC zur Quantifizierung der gasförmigen Produkte über lange Versuchszeiträume. HL-Anla-
ge hingegen nur mit manueller Gasentnahme (3W2) zur Quantifizierung der gasförmigen 
Produkte über kurze Entleerungszeiträume. Nomenklatur siehe Tab. 4.2. 

Eine schematische Darstellung der Reaktoren beider Anlagen zeigt Abb. 4.2. Bei der 

der FTS/HL-Anlage wurde zylindrische Vollpartikel (dp,äqu = 4,8 mm, mkat = 1,0 g) ein-

gesetzt. Zur Vermeidung von Hot-Spots innerhalb der Schüttung wurde Quarzsand als 

Verdünnung verwendet. Bei der Untersuchung der Entleerung in der HL-Anlage wur-

den hingegen kleinere Katalysatorpartikel (i.d.R. dp = 2,2 mm, mkat ≈ 5 g) verwendet, 

welche durch Zerschneiden der Vollpartikel hergestellt wurden. Die Verwendung einer 

Verdünnung führte meist zu einem Verblocken der Katalysatorschüttung im Reaktor-

rohr. Da der Katalysator zur Mehrfachverwendung zerstörungsfrei wieder ausgebaut 

werden sollte, wurde bei den Entleerungsversuchen auf eine Verdünnung verzichtet. 

Zur vollständigen Quantifizierung des entstehenden Produktspektrums wurde nach 

den Reaktoren eine umfangreiche Produktabscheidung und Analytik implementiert. 

Die Abscheidung der nicht gasförmigen Kohlenwasserstoffe erfolgte in vier Stufen: 

1. Hochtemperatur-Kühlfalle bei Reaktordruck 

2. Raumtemperatur-Kühlfalle bei Atmosphärendruck 

3. Durchströmter Gaswäscher mit Toluol bei 0 °C 

4. Tieftemperaturkühlfalle bei -78 °C 
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Abb. 4.2:  Schematische Darstellung der eingesetzten Festbettreaktoren in der HL-Anlage (links) und 
der FTS/HL-Anlage (rechts). 

Die Entnahme der abgeschiedenen Produkte fand jeweils nach der Versuchsdurch-

führung statt und stellt somit ein über die Versuchszeit kumuliertes Produktspektrum 

dar. Die Analyse dieser Produktfraktionen wurde mittels Gaschromatographie durch-

geführt. Die hierzu notwendige Probenvorbereitung und die Durchführung werden in 

Anhang A.2 näher erläutert. Die Analyse der gasförmigen C2+-Fraktion erfolgte in der 

FTS/HL-Anlage durch eine Online-GC. Zur Quantifizierung dieser Bestandteile wurde 

ein Volumenstrom von 2 lSTP h-1 eines internen Standards (1 % Cyclopropan in N2) in 

den Abgasstrang vor der Online-GC geleitet. Die Dauer einer Online-GC-Messung be-

trug 40 min und wurde diskontinuierlich über den gesamten Versuchszeitraum (~ 24 h) 

durchgeführt. Bei der HL-Anlage erfolgte die Analyse der gasförmigen C2+-Fraktion in 

einer Offline-GC. Hierzu wurden in verschiedenen Zeitabständen (15 -30 min) über die 

manuelle Gasentnahmestelle (Abb. 4.1: 3W2) die Gasprobenbehälter zunächst mit 

dem Produktgas durchspült und anschließend mit einem leichten Überdruck verschlos-

sen (GC-Analyse und Probenvorbereitung s. Anhang A.2). Die Volumenanteile von 

CH4, H2, und CO wurden über die Gasanalyse Fisher Rosemount NGA 2000 quantifi-

ziert. Die Ermittlung des Ausgangsvolumenstroms V̇aus erfolgte kontinuierlich mit einer 

Gasuhr (Firma Ritter Apparatebau Typ TG-5, Sperrflüssigkeit: n-Dodecan) bzw. einem 

automatisierten Seifenblasenströmungsrohr (Prototyp, DE202018003896U1). 

Versuchsdurchführung des alternierenden FTS/HL-Prozesses 

Nach dem Einbau und der Aktivierung (Reduktion) des Katalysators fand zunächst ein 

Einfahrprozess des Katalysators statt. Hierzu erfolgte die Einleitung des Synthesega-

ses (V̇ges = 20 lSTP h-1, CO:H2 = 1:2) in den Reaktor bei einer Temperatur von 80 °C 

und einem Reaktordruck von 15 bar. Anschließend wurde die Temperatur auf 190 °C 

erhöht und schrittweise um weitere 10 °C angehoben, wenn ein stationärer Betrieb 
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erreicht wurde. Nach dem Erreichen der Reaktionstemperatur von 230 °C wurde dieser 

Betriebszustand für 5 Tage gehalten, um initiale Formierungsprozesse auf der Kataly-

satoroberfläche abzuschließen und eine stationäre Füllung des Katalysators zu errei-

chen. Abschließend wurde eine Messung bei stationären Bedingungen über 24 h 

durchgeführt, welche als Referenz hinsichtlich der Aktivität und Selektivität des reinen 

FTS-Betriebes diente. Vor den anschließenden FTS-Füllungs- und HL-Entleerungs-

versuchen erfolgte zunächst eine milde Entleerung des Katalysators bei 230 °C und 

10 barH2 (Rest: N2).  

Die Versuche zur Untersuchung des alternierenden Prozesses wurden grundsätzlich 

bei einer Heiztemperatur von TR = 230 °C, einem Reaktordruck von pges = 15 bar und 

einem Volumenstrom von V̇ges = 20 lSTP h-1 durchgeführt. Das Umschalten zwischen 

dem HL- und FTS-Betrieb wurde durch die Zu- bzw. Abschaltung des CO-Feeds rea-

lisiert, wobei der CO-Feed durch eine entsprechende Zuschaltung des N2-Feeds sub-

stituiert wurde. Zur Gewährleistung einer für die Quantifizierung ausreichenden Flüs-

sigproduktmenge, insbesondere bei Zyklusversuchen mit kurzer Füllzeit, wurden Fül-

lung und Entleerung des Katalysators mehrfach wiederholt. Die Gesamtdauer einer 

Zyklusuntersuchung betrug somit mehr als 18 h. 

Versuchsdurchführung der modellwachsbasierten HL-Entleerung  

Zur Untersuchung der Entleerung des mit modellwachsbeladenen Katalysatorbettes 

wurde in der Versuchsvorbereitung eine größere Katalysatormengen reduziert, welche 

in mehrere Chargen eingeteilt wurde. Die Beladung der Katalysatorschüttungen er-

folgte ex-situ, hierzu wurde der reduzierte Katalysator in einer inerten Argon-Atmo-

sphäre ausgebaut. Überschüssige Chargen wurden in einer Glovebox (Labstar der 

Firma M. Braun Inertgas-Systeme GmbH) ebenfalls in einer Argon-Atmosphäre zwi-

schengelagert. Die Beladung der Katalysatorschüttung wurde in einem Rotationsver-

dampfer durchgeführt. In Abhängigkeit der Katalysatormasse und der vorgesehenen 

Reaktionstemperatur wurde die Masse des zu beladenden Kohlenwasserstoffs so ein-

gewogen, dass ein theoretischer Füllgrad von 100 % unter Reaktionsbedingungen er-

reicht werden würde. Die Wachsflocken wurden in einem Erlenmeyerkolben mit 15 ml 

Toluol gegeben und im Rotationsverdampfer bei 80 °C gelöst. Die vorherige Inertisie-

rung des Rotationsverdampfers erfolgte durch Evakuieren auf 15 mbar und nachfol-

gender Spülung des Glasapparats mit Argon. Anschließend wurden die Katalysator-

partikel unter einem Inertgasstrom in die Lösung gegeben und das Abziehen des Lö-

sungsmittels gestartet, indem der Druck im Rotationsverdampfer schrittweise bis auf 

15 mbar gesenkt wurde. Sichtbare Wachsrückstände im Erlenmeyerkolben wiesen auf 

eine nicht vollständige Beladung hin. Die Überprüfung der Massenbilanz nach der Ent-

leerung ergab hierbei, dass mit dieser Methode ein Porenfüllgrad von P ≈ 90 % erreicht 

wird. 

Nach der Befüllung der Katalysatorschüttung mit dem Modellkohlenwasserstoff er-

folgte der Einbau der Katalysatorschüttung in den Reaktor. Zur Inertisierung wurde 

dieser Vorgang ebenfalls in einem Argonstrom durchgeführt. Vor dem Versuchsstart 
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wurde die Katalysatorschüttung 30 min konditioniert (TR = 100 °C, pR = 16 bar, 

V̇ges = 16 l h-1), um Lösungsmittelreste aus dem Porensystem zu entfernen. Der Ver-

suchsstart erfolgte nach dem Einstellen des gewünschten H2-Partialdrucks durch Auf-

heizen des Reaktors auf die gewünschte Temperatur. Die Entleerungsversuche fan-

den grundsätzlich bei einem Reaktionsdruck von pges = 16 bar und einem Gesamtvo-

lumenstrom von V̇ges = 16 l h-1 statt. Der Entleerungsversuch wurde beendet, sobald 

mittels Gasanalyse im Produktstrom kein Methan mehr detektiert werden konnte. 

4.2.2 Hydrogenolyse in der Magnetschwebewaage 

Das Reaktorprinzip der verwendeten Magnetschwebewaage (Fa. Rubotherm) ent-

spricht dem eines Festbettreaktors. Die Besonderheit bei der Magnetschwebewaage 

ist allerdings, dass die Katalysatorschüttung während des Entleerungsvorgangs unter 

Reaktionsbedingungen gewogen werden kann und so Rückschlüsse auf die mittlere 

Beladung bzw. auf den mittleren Porenfüllgrad ermöglicht. Dies wird durch die räumli-

che Trennung der Messzelle (Reaktorraum mit Wägeeinheit) und der Mikrowaage re-

alisiert. Die Wägeeinheit und die Mikrowaage sind hierfür über eine magnetische Auf-

hängung miteinander gekoppelt (vgl. Abb. 4.3).  

 

Abb. 4.3:  Schematische Darstellung der Magnetschwebewaage (Fa. Rubotherm) mit zwangsdurch-
strömtem Katalysatorbett. 

An der Wägeeinheit befindet sich ein Hohlzylinder (dR = 11 mm) welcher mit einer Ka-

talysatorschüttung (dp = 2,2 mm, mkat = 0,237 g) befüllt wurde. Die Gewichtsmessung 

erfolgt alle 5 min durch das Anheben des mit dem Lastkäfig verbundenen Permanent-

magneten durch den Elektromagnet. Dieser wiederum ist mit der externen Mikrowaage 

gekoppelt. Der Kopplungsbereich der Messzelle wird über ein Außenrohr mit einem 

Thermofluid auf eine konstante Temperatur von 150 °C temperiert. Die Messzelle hin-

gegen wird von außen elektrisch beheizt. Die Temperaturmessung erfolgt durch ein 

Pt-100 Widerstandsthermometer in unmittelbarer Nähe zur Katalysatorschüttung. 

Neben der Magnetschwebewaage enthielt der gesamte Anlagenaufbau noch eine 

Gasdosiereinheit, einen KW-Sättiger und eine Gasaufreinigung (s. Abb. 4.4). Über die 

MFCs (Fa. Brooks Instrument GmbH, MFC 5850 tr series) konnten in der Gasdosier-
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einheit sowohl H2 als auch N2 einzeln zudosiert werden. Der KW-Sättiger diente der 

Beladung der Katalysatorschüttung. Hierzu wurde der beheizte Sättiger (T = 140 °C) 

mit einem H2-Volumenstrom (V̇H2 = 15 lSTP h-1) bei Atmosphärendruck durchströmt. 

Alle nachfolgenden Leitungen als auch die MSW waren während der Befüllung auf 150 

°C temperiert, um eine Kondensation bzw. Ablagerung des Kohlenwasserstoffs in der 

Anlage zu vermeiden.  

 

Abb. 4.4:  Verfahrensfließbild der Anlage mit Magnetschwebewaage zur Untersuchung der Beladung 
während der Entleerung des mit C28-beladenen Katalysatorbetts durch Hydrogenolyse. 
Nomenklatur siehe Tab. 4.2. 

Beim Durchströmen des zwangsdurchströmten Katalysatorbetts kondensiert der Koh-

lenwasserstoff aufgrund der Dampfdruckerniedrigung (Porenkondensation) im Poren-

system der Katalysatorpartikel. Über eine Beladungsdauer von ca. 32 h konnte ein 

maximaler Porenfüllgrad von 93 % erreicht werden.  

Nach der Beendigung der Füllung wurde der Reaktor mit dem Reaktivgas gespült und 

der Reaktordruck angehoben (pR = 16 bar). Alle Versuche wurden mit einem Gesamt-

normvolumenstrom von V̇ges = 2,5 l h-1 (STP) durchgeführt. Der Entleerungsvorgang 

wurde durch das Aufheizen auf die gewünschte Reaktionstemperatur gestartet.  

Eine nachgeschaltete Produktquantifizierung war in diesem Aufbau aufgrund der nied-

rigen Produktmengen und des geringen Volumenstroms (Rückvermischung) nicht 

möglich. 
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4.2.3 Hydrogenolyse in der Anlage mit (Semi-)Batchreaktor 

In der Anlage mit (Semi-)Batchreaktor wurde die Reaktionskinetik und Produktvertei-

lung der Hydrogenolyse untersucht. Der Aufbau der Versuchsanlage ist in Abb. 4.5 

dargestellt.  

 

Abb. 4.5:  Verfahrensfließbild der Anlage mit (Semi-)Batchreaktor zur Untersuchung der Reaktions-
kinetik und Produktverteilung der Hydrogenolyse. Nomenklatur siehe Tab. 4.2. 

Die Anlage konnte wahlweise im Batchbetrieb oder im Semi-Batchbetrieb gefahren 

werden und zeichnet sich durch eine Gasdosiereinheit, einen Rührkesselreaktor mit 

Rückflusskühler und einer nachgeschalteten Produktanalyse aus. Mittels MFCs (Fa. 

Brooks Instrument, MFC 5850 tr series) konnten sowohl H2 als auch N2 zudosiert wer-

den. Der Hastelloy-Stahlreaktor (Fa. Büchi AG, Limbo 350, VR = 200 ml) war mit einem 

Magnetrührwerk (Fa. Büchi, Cyclone 075) ausgestattet und konnte über den Reaktor-

mantel elektrisch beheizt, aber auch gekühlt werden (Thermostat: Büchi tc 450). Wäh-

rend der Versuche war der Reaktor mit einer Suspension aus Katalysator und dem 

Modellkohlenwasserstoff gefüllt. Über einen Dreiwegehahn (3W1) war es möglich, 

eine Flüssigprobe direkt aus dem Flüssigphasenteil im Reaktor zu entnehmen. Zudem 

war ein Sicherheitsventil (pmax = 150 bar) verbaut. Für den Batchbetrieb wurden die 

Ventile V1-3 nach dem Aufbringen des Reaktordrucks geschlossen. Im Semi-Batch-

betrieb waren diese Ventile hingegen geöffnet und der Reaktor konnte mit einem kon-

stanten Normvolumenstrom (Vges = 5 l h-1 (STP)) durchströmt werden.  

Der verbaute Rückflusskühler verhinderte bei dieser Betriebsweise einen Austrag des 

eingesetzten Modellkohlenwasserstoffs. Der Reaktordruck konnte über zwei Druckhal-

teventile (BPV1: <10 bar, BPV2: 10 - 50 bar) eingestellt werden. Die Abtrennung lang-

kettiger Kohlenwasserstoffe aus dem Produktgasstrom erfolgte durch zwei Kühlfallen 

und einen Gaswäscher. Eine Quantifizierung dieser Produkte erfolgte nicht, da der 

Rückflusskühler ein Totvolumen aufwies und die Analyse verzerrte. Allerdings war es 

möglich, die gasförmigen Produktbestandteile bei dieser Fahrweise im Gaschroma-
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tographen durch eine Gasprobenentnahme (3W3) im stationären Zustand zu quantifi-

zieren. Der Methangehalt und der Wasserstoffanteil im Produktgas wurden direkt über 

eine Gasanalyse (Fa. Emerson Process Management, X-Stream XEGP) ermittelt.  

Vor einem Versuchsstart erfolgte zunächst die in-situ-Reduktion des Katalysators 

(mkat ≈ 1 g) und anschließend die Befüllung des Reaktors mit dem Modellkohlenwas-

serstoff (mKW = 35 g). Die Aufheizung des Reaktors wurde bei beiden Betriebsweisen 

mit einem H2-Partialdruck von 50 bar durchgeführt und gewährleistete einen vernach-

lässigbar geringen Umsatz während der Aufheizphase. Der Versuch wurde durch Ent-

spannung des Reaktors und Einstellen des gewünschten H2-Partialdrucks gestartet. 

Nach dem Ausschluss einer Stofftransportlimitierung (s. Anhang B.1) erfolgte die Ver-

suchsdurchführung stets bei einer Rührerdrehzahl von 2500 min-1.  

Die Flüssigprobenentnahme im Batchbetrieb erfolgte über 3W1 in eine angeschlos-

sene und gasdichte 20 ml Glasspritze. Das Entspannen und Abkühlen der Flüssig-

probe in der Glasspritze führt dabei zu einer Auftrennung in ein Gas- und Flüssigvolu-

men. Die Zusammensetzung beider Phasen wurde via Gaschromatographie bestimmt 

und so die Zusammensetzung der Flüssigphase im Reaktor ermittelt. Durch Kenntnis 

der Volumenverteilung im Reaktor, Löslichkeitskoeffizienten und der Partialdrücke 

konnte wiederum die Gasphasenzusammensetzung im Reaktor berechnet werden. 

Diese Betriebsweise war somit geeignet, die Produktverteilung des primären Crackens 

zu untersuchen. Die reaktionskinetische Untersuchung im Batchbetrieb war allerdings 

nicht möglich, da eine zu starke Änderung des H2-Partialdrucks stattfand.  

Die kinetische Untersuchung erfolgte daher im Semi-Batchbetrieb, bei dem ein kon-

stanter H2-Partialdruck gewährleistet werden konnte. Zwar kam es auch hier zu einer 

Änderung der Flüssigphasenzusammensetzung, diese konnten für geringe Umsätze 

des Modellkohlenwasserstoffs jedoch vernachlässigt werden (quasi-stationärer Be-

trieb). Zur Untersuchung der Reaktionskinetik hinsichtlich der Methanbildungsrate 

wurde der Methan- und Wasserstoffgehalt in der Gasanalyse bestimmt. Zusätzlich war 

die Ermittlung der gasförmigen C2+-Produkte über eine manuelle Gasprobenentnahme 

(3W3) und anschließender Analyse im Gaschromatographen möglich und führte zu 

genaueren Ergebnissen hinsichtlich dieser Produktfraktion als im Batchreaktor. Die 

Quantifizierung höherer Kohlenwasserstoffe war in diesem Versuchsaufbau wiederum 

nicht möglich, da diese durch den Rückflusskühler zurückgehalten wurden.  
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4.3 Analytik 

Gasanalysatoren 

Zur Bestimmung der Gaskomponenten CH4, CO und H2 wurden die Gasanalysatoren 

Fisher Rosemount NGA 2000 und Emerson X-Stream XEGP eingesetzt. Die Quantifi-

zierung der Gase CH4 und CO erfolgte in einer Messzelle durch Absorption von Infra-

rotstrahlung. Beide Gase weisen eine unterschiedliche Adsorptionsbande auf und ad-

sorbieren die IR-Strahlung nur in einem charakteristischen Wellenlängenbereich. Die 

Intensität der Absorption korreliert dabei mit der Konzentration des Gases im Produkt-

gasstrom. Die Konzentrationsbestimmung von H2 erfolgte durch einen Wärmeleitfähig-

keitsdetektor. Da die weiteren Gase ebenfalls einen Einfluss auf die Wärmeleitfähigkeit 

haben, werden deren Anteile mittels einer internen Querverrechnung kompensiert. 

Gaschromatographie 

Zur Quantifizierung der Produktzusammensetzung an Kohlenwasserstoffen kamen 

drei Gaschromatographen zum Einsatz. Für die Analyse der gasförmigen Produktbe-

standteile wurde eine Varian 450-GC im Onlinebetrieb (FTS/HL-Anlage) bzw. im Off-

linebetrieb (HL-Anlage) eingesetzt. Die Produktfraktion der Hochsieder aus der Hoch-

temperatur- und Raumtemperaturkühlfalle wurde in einer Varian CP-3800 und die der 

Leichtsieder aus dem Gaswäscher und der Trockeneiskühlfalle in einer Bruker 450-

GC quantifiziert. Die Detektion der einzelnen Kohlenwasserstoffe erfolgte bei allen Ge-

räten durch einen Flammenionisationsdetektor (FID). Eine detaillierte Beschreibung 

der Probenvorbereitung und der Messmethode sind in Anlage A.2 gegeben. 

4.4 Versuchsauswertung 

Im Rahmen dieser Arbeit wurden Aspekte hinsichtlich der Prozessintensivierung der 

FTS durch einen alternierenden FTS/HL-Betrieb, der Entleerung eines mit modell-

wachsbefüllten Katalysatorbettes und der Reaktionskinetik der Hydrogenolyse näher 

untersucht. In Abhängigkeit des jeweiligen Untersuchungsgebiets ergaben sich unter-

schiedliche Zielgrößen, welche in Tab. 4.3 zusammengefasst sind. 
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Tab. 4.3: Versuchsbeschreibung und Zielgrößen in Abhängigkeit der Versuchsanlagen. 

Anlage Beschreibung Zielgröße 

   FTS/HL-Anlage • Vergleich des stationären FTS-Betriebs mit 
dem alternierenden FTS/HL-Betrieb 

• Einfluss der Wachsakkumulation auf die 
Produktverteilung und Reaktionskinetik 

• Kumulierte Produktverteilung 
x bzw. w 

• CO-Verbrauchsrate rm,eff,CO 

• CH4-Bildungsrate rm,eff,CH4 

   

HL-Anlage 

& MSW 

• Integrale und differentielle Betrachtung des 
Entleerungsprozesses 

• Überlagerung von sekundärem Cracken und 
Verdunstung 

• Kumulierte Produktverteilung 
x bzw. w 

• Umsatzabhängige CH4-Bil-
dungsrate rm,eff,CH4 

• Beladung B 

   

(Semi-)Batch-An-
lage 

• Differentielle Betrachtung der Hydrogenolyse 

• Bestimmung von Produktbildungsraten 

• intr. CH4-Bildungsrate rm,CH4 

• Spez. Produktverteilung x 

 

4.4.1 Ermittelte Messgrößen und daraus abgeleitete Größen 

Die Berechnung der oben genannten Zielgrößen erfolgte aus den direkt ermittelten 

Messgrößen während der Versuche. Diese sind in Tab. 4.4 aufgeführt. 

Tab. 4.4: Zusammenfassung der für die Versuchsauswertung wichtigen Messgrößen. 

Messgröße Symbol 

  Temperaturen Tu, TR 

Drücke pu, pR 

Gesamtvolumenstrom V̇U,ges 

Messwerte der Gasanalyse yi 

Katalysatormasse mkat 

Peakfläche eines KWs i Ai 

Massenstrom bzw. Masse des 
GC-Standards 

ṁC3H6, mStd 

Versuchszeit t 

 

Volumenströme, Partialdrücke und Konzentrationen 

Der während des Versuchs aufgezeichnete Gesamtvolumenstrom V̇U,ges wird bei Um-

gebungstemperatur TU und dem Umgebungsdruck pU gemessen. Zur standardisierten 

Darstellung wird dieser innerhalb der vorliegenden Arbeit auf STP-Bedingungen V̇STP 

(STP: 0 °C, 1 bar) umgerechnet. Für die reaktionskinetische Auswertung ist wiederum 

der Volumenstrom unter Reaktorbedingungen V̇R,ges erforderlich. Die Umrechnung des 

Volumenstroms in Abhängigkeit von Temperatur und Druck erfolgt nach Gl. (4.1).  

�̇�2 = �̇�1 ∙
𝑇2

𝑇1
∙

𝑝1

𝑝2
   (4.1) 
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Der Eingangspartialdruck einer Eduktkomponente pi kann durch eine Bypassmessung 

in den FBR-Anlagen über die Messwerte der Gasanalyse yi und den Reaktionsdruck 

pR berechnet werden (pi = yi ∙ pR). Die Berechnung der Ausgangspartialdrücke erfolgt 

analog während der Messung. Die gasförmige C2+-Produktfraktion kann aufgrund der 

geringen Selektivität im Vergleich zu Methan hierbei vernachlässigt werden. Im Semi-

Batchreaktor muss zur Berechnung des Eduktpartialdrucks pi noch der Dampfdruck 

des Modellkohlenwasserstoffs pMKW(TR) berücksichtigt werden (pi = yi ∙ [pR - pMKW]). 

Aus den Partialdrücken kann anschließend die Gasphasenkonzentration (ci,g = pi ∙ 

[RT]-1) und über den Henrykoeffizient Hcp die Flüssigphasenkonzentration (ci,fl = Hcp ∙ 

pR) berechnet werden. 

Modifizierte Verweilzeit 

Die modifizierte Verweilzeit τ* ist eine wichtige Größe bei der kinetischen Auswertung 

von Versuchen im Strömungsrohr. Zudem dient sie als Maß für eine Vergleichbarkeit 

von Versuchen mit unterschiedlichen Katalysatormengen. Sie ist wie folgt definiert: 

𝜏∗ =
𝑚𝑘𝑎𝑡

�̇�𝑅
   (4.2) 

Umsatz 

Der Umsatz ist definiert über den Quotienten aus der umgesetzten Stoffmenge und 

der Ausgangsstoffmenge. Für die Eduktstoffströme im Festbettreaktoren bzw. im 

Semi-Batchreaktor erfolgt die Berechnung nach Gl. (4.3). Für den Umsatz in der Flüs-

sigphase im Batch- bzw. Semi-Batchreaktor gilt Gl. (4.4). 

𝑈𝑖 =
�̇�𝑖,𝑒𝑖𝑛 − �̇�𝑖,𝑎𝑢𝑠

�̇�𝑖,𝑒𝑖𝑛
   (4.3) 

𝑈𝑖(𝑡) =
𝑛𝑖(𝑡=0) − 𝑛𝑖(𝑡)

𝑛𝑖(𝑡=0)
   (4.4) 

Reaktionsrate 

Die Reaktionsrate beschreibt den zeitlichen Verbrauch an Edukt bzw. die Bildung ei-

nes Produkts und wird in der heterogenen Katalyse meist auf die eingesetzte Kataly-

satormasse bezogen. Verbrauchs- und Bildungsraten werden in dieser Arbeit zur bes-

seren Darstellung positiv definiert. Für den Eduktverbrauch rj bzw. die Produktbildung 

ri bezüglich der gasförmigen Komponenten im FBR und Semi-Batchreaktor gilt damit: 

𝑟𝑖 𝑏𝑧𝑤.𝑗 =
𝑐𝑗,𝑒𝑖𝑛 𝑏𝑧𝑤.𝑖,𝑎𝑢𝑠 − 𝑐𝑗,𝑎𝑢𝑠 𝑏𝑧𝑤.  𝑖,𝑒𝑖𝑛

𝜏∗    (4.5) 

Im FBR stellt die experimentell ermittelte Reaktionsrate streng genommen eine integ-

rale Reaktionsrate dar, da sie durch die Konzentrationsänderung der Edukte über der 

Reaktorschüttung beeinflusst wird. Im Rahmen dieser Arbeit wurden im FBR jedoch 

nur Umsätzen < 15 % verwertet; daher ist die Reaktionsrate vereinfacht als differenti-

elle Größe betrachtet worden. Im Semi-Batchreaktor kann die Gasphase als idealer 

Rührkessel angesehen werden. Somit stellen die hier ermittelten Reaktionsraten 
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ebenfalls eine differentielle Größe dar. Jedoch findet eine Konzentrationsänderung der 

Kohlenwasserstoffe in der stationären Flüssigphase im FBR (KWe im Porensystem) 

als auch im Semi-Batchreaktor statt. Für die Messung der intrinsischen Kinetik im 

Semi-Batchreaktor wurde die Suspension daher bei einem Umsatz > 20 % bezüglich 

des Modellkohlenwasserstoffs ausgetauscht. 

Selektivität und Produktverteilung 

Abgesehen von Methan erfolgt die Ermittlung der Stoffmengen bzw. Stoffmengen-

ströme an Produktkohlenwasserstoffen über die Auswertung der gaschromatographi-

schen Analyse mit internem Standard, welche im Anhang A.2 erläutert wird.  

Bei der FTS wird die Selektivität über den Quotienten der Produktstoffstromdifferenz 

zum umgesetzten CO-Stoffstrom unter Berücksichtigung der Stöchiometrie berechnet 

und entspricht damit einer kohlenstoffbasierten Verteilung (%C): 

𝑆𝑖 =
(�̇� 𝑖,𝑎𝑢𝑠 − �̇�𝑖,𝑒𝑖𝑛) ∙ 𝜗𝐶𝑂

(�̇� 𝐶𝑂,𝑒𝑖𝑛 − �̇�𝐶𝑂,𝑎𝑢𝑠) ∙ |𝜗𝑖|
   (4.6) 

Bei der Darstellung der Produktverteilung der Hydrogenolyse ist diese Berechnung 

wenig sinnvoll, da das umsatzabhängige Produktspektrum nicht auf parallel ablaufen-

den Reaktionen beruht, sondern durch vernetzte Folgereaktionen (sekundäres Cra-

cken) bestimmt wird. Die Produktverteilung nach der Entleerung wird daher als spezi-

fische Größe auf die eingesetzte Stoffmenge des Modellkohlenwasserstoffs bezogen: 

�̃�𝑖,𝑀𝐾𝑊 =
∫ (�̇�𝑖,𝑎𝑢𝑠 − �̇�𝑖,𝑒𝑖𝑛) 𝑑𝑡

𝑡𝐸𝑛𝑡𝑙𝑒𝑒𝑟𝑢𝑛𝑔
𝑡=0

 

𝑛𝑀𝐾𝑊
   (4.7) 

Die Produktverteilung beim primären Cracken wird zur Ermittlung der C2+-Crackwahr-

scheinlichkeit bzw. zur Ermittlung der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlich-

keit auf den CH4-Produktstrom spezifiziert angegeben. 

Beladung und Porenfüllgrad 

In der Magnetschwebewaage wurde die Beladung B der Katalysatorpartikel während 

der Entleerung durch Hydrogenolyse wie folgt berechnet:  

𝐵 =
𝑚𝐾𝑊 

𝑚𝑘𝑎𝑡
 =  

𝑚𝑔𝑒𝑠(𝑡) − 𝑚𝑘𝑎𝑡 

𝑚𝑘𝑎𝑡
   (4.8) 

Die maximale Beladung des Katalysators ist von der Dichte des Kohlenwasserstoffs 

abhängig und damit von der Reaktionstemperatur und der (mittleren) Kettenlänge der 

akkumulierten KWe im Porensystem bzw. der eingesetzten Modellkohlenwasserstoffe. 

Ist beides bekannt, kann auch der Porenfüllgrad P berechnet werden: 

𝑃 =
𝑉𝐾𝑊 

𝑉𝑃𝑜𝑟𝑒𝑛
 =  

𝑚𝐾𝑊 

𝜌𝐾𝑊 ∙ 𝑉𝑝 ∙ 𝜀𝑝
   (4.9) 
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Wahrscheinlichkeitsverteilungen 

Im Rahmen dieser Arbeit werden zwei Wahrscheinlichkeitsverteilungen zur Beschrei-

bung von Produktspektren angewendet. Neben der etablierten Kettenwachstumswahr-

scheinlichkeit (ASF-Verteilung) α der FTS ist dies die konsekutive Demethylierungs-

wahrscheinlichkeit ω. Mit den Wahrscheinlichkeitskoeffizienten kann der Stoffmengen-

anteil eines Produktkohlenwasserstoffs allein durch dessen Kettenlänge berechnet 

werden. Die Ermittlung der Koeffizienten erfolgt durch Auftragung des logarithmischen 

Stoffmengenanteils über die Kettenlänge und wird im Ergebnisteil näher erläutert.  

4.4.2 Bestimmung reaktionskinetischer Parameter 

Die Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter zur Beschreibung der Methanbil-

dungsrate erfolgte für einen einfachen Potenzansatz als auch für einen komplexeren 

LHHW-Ansatz (Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson). Zur Modellierung der expe-

rimentell ermittelten Daten wurden folgende Parameter bestimmt: Reaktions- und Ad-

sorptionsgeschwindigkeitskonstanten km,0 bzw. Ki,0, Aktivierungsenergie EA, schein-

bare Adsorptionsenthalpien ΔHKi sowie die Reaktionsordnungen (m, n) bezüglich H2. 

4.4.2.1 Potenzansatz 

Der Potenzansatz stellt die einfachste Möglichkeit dar, die konzentrations- und tempe-

raturabhängige Reaktionsraten zu berechnen. Aufgrund der Simplizität des formalki-

netischen Ansatzes weist dieser jedoch meist einen streng begrenzten Gültigkeitsbe-

reich auf. Die allgemeine Beschreibung des Potenzansatzes für die Reaktion zweier 

Edukte A und B ist, bezüglich des abreagierenden Stoffes A, wie folgt definiert: 

𝑟𝑚,𝐴 =
𝑑�̇�𝐴 

𝑑𝑚𝑘𝑎𝑡
= 𝑘𝑚(𝑇) ∙ 𝑐𝐴

𝑚 ∙ 𝑐𝐵
𝑛   (4.10) 

Die massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeitskonstante km beschreibt die Tempe-

raturabhängigkeit der Reaktionsrate und basiert auf der Arrhenius-Gleichung: 

𝑘𝑚(𝑇) =  𝑘𝑚,0 ∙ 𝑒  − 
𝐸𝐴
𝑅𝑇   (4.11) 

Durch Logarithmieren der Gl. (4.11) und grafischer Auftragung über die reziproke Tem-

peratur T-1 kann die Aktivierungsenergie EA aus der Steigung und die Reaktionsge-

schwindigkeitskonstante km,0 aus dem Achsenabschnitt ermittelt werden: 

𝑙𝑛(𝑘𝑚) =  − 
𝐸𝐴

𝑅
 ∙ 𝑇−1 + 𝑙𝑛(𝑘𝑚,0)   (4.12) 

Die Bestimmung der Reaktionsordnungen erfolgt durch Variation der Konzentration 

eines Eduktes bei ansonsten konstanten Bedingungen. Durch Logarithmieren von Gl. 

(4.10) und grafischer Auftragung über die Eduktkonzentration, kann die Reaktionsord-

nung aus der Steigung ermittelt werden.  
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Beispielhaft ist die logarithmierte Funktion zur Bestimmung der Reaktionsordnung m 

bezüglich des Stoffs A nachfolgend gegeben: 

𝑙𝑛(𝑟𝑚,𝐴) = 𝑚 ∙ 𝑙𝑛(𝑐𝐴)  + 𝑙𝑛(𝑘𝑚(𝑇) ∙ 𝑐𝐵
𝑛)   (4.13) 

4.4.2.1 LHHW-Ansatz 

Neben dem Potenzansatz existieren erweiterte Ansätze, wie z.B. der LHHW-Ansatz. 

Bei diesen erweiterten Ansätzen werden Oberflächenreaktionen (z.B. Adsorption) 

durch die Einführung eines Hemmterms formalkinetisch berücksichtigt: 

𝑟𝑚,𝐴 =
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐𝐴

𝑚∙𝑐𝐵
𝑛

(1+∑  𝐾𝑖(𝑇) ∙ 𝑐𝐴

𝑜𝑖  ∙ 𝑐𝐵

𝑝𝑖
𝑖 )

𝑞   (4.14) 

Die Gleichgewichtskonstanten Ki können ebenso wie km über die Arrhenius-Gleichung 

beschrieben werden. Für die scheinbare Adsorptionsenthalpie ΔHKi und dem Häufig-

keitsfaktor Ki,0 folgt damit: 

𝐾𝑖(𝑇) =  𝐾𝑖,0 ∙ 𝑒  − 
∆𝐻𝐾𝑖

𝑅𝑇    (4.15) 

Im Gegensatz zu Aktivierungsenergie EA können die scheinbaren Adsorptionsenthal-

pien ΔHKi auch einen negativen Wert aufweisen. Die Parametrisierung des LHHW-

Ansatzes wird in Kapitel 5.2.2 näher erläutert.  
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5 Versuchsergebnisse und Diskussion 

In einer Machbarkeitsstudie und einer theoretischen Potenzialabschätzung wird zunächst 

eine Prozessintensivierung des FTS-Betriebs im FBR durch einen alternierenden 

FTS/Hydrogenolyse-Prozess zur Produktion flüssiger Kraftstoffe diskutiert. Die sich unter 

anderem daraus ergebenden Fragestellungen hinsichtlich des Entleerungsvorganges 

führen zum Schwerpunkt dieser Arbeit. Dieser befasst sich mit der isolierten Untersu-

chung der Hydrogenolyse flüssiger Kohlenwasserstoffe mittels des kobaltbasierten FTS-

Katalysators und soll als Baustein für eine zukünftige Simulation des alternierenden 

FTS/Hydrogenolyse-Prozesses dienen. Zunächst erfolgt die Untersuchung und Beschrei-

bung der Selektivität und der intrinsischen Reaktionskinetik der Hydrogenolyse in Abhän-

gigkeit wesentlicher Einflussfaktoren. Eine anschließende Parameterstudie zur instatio-

nären Entleerung eines mit Modellwachs befüllten Katalysators im Festbett führt zunächst 

zu einer vereinfachten Betrachtung des Entleerungsvorgangs im Vergleich zu dem kom-

plexeren alternierenden Prozess im Multikomponentensystem. Abschließend erfolgt die 

Modellierung der effektiven Reaktionskinetik am Einzelpartikel und die Validierung des 

Simulationsmodells durch die Entleerungssimulationen einer Katalysatorschüttung an-

hand der vorangegangenen Ergebnisse der Parameterstudie. 

5.1 Machbarkeitsstudie zum alternierenden Fischer-Tropsch/Hydrogeno-
lyse-Prozess 

Zur Untersuchung des alternierenden FTS/HL-Prozesses hinsichtlich einer Verbesse-

rung in der Produktivität und Selektivität wurde zunächst der stationäre FTS-Betrieb bei 

den Reaktionsbedingungen 230 °C und 15 barges (H2:CO= 2/1) evaluiert. Dieser Betriebs-

punkt gilt als Vergleichsgröße für den alternierenden Betrieb unter denselben Reaktions-

bedingungen. Das Umschalten zwischen der Füllung (FTS-Betrieb) und der Entleerung 

(HL-Betrieb) erfolgte durch die Substitution des CO-Feeds mit einem N2-Feed (siehe Abb. 

5.1). Eine Beschleunigung der Entleerung ist grundsätzlich durch die Senkung des H2-

Partialdrucks oder durch eine Temperaturerhöhung möglich. Da das System anlagenbe-

dingt sehr träge auf Temperaturänderungen reagierte (Aluminiumblock), erfolgte die Un-

tersuchung zur Entleerungszeit entsprechend durch eine Variation des H2-Partialdrucks.  

Vor der Untersuchung des instationären Füllvorgangs und des alternierenden Betriebs 

erfolgte eine mehrtägige Einlaufphase des Katalysators, um initiale Formierungsprozesse 

auf der Katalysatoroberfläche abzuschließen und eine vollständige Porenfüllung zu ge-

währleisten. Nach etwa fünf Tagen wurde ein stationärer Betriebspunkt mit einer CO-

Verbrauchsrate von rm,CO,stationär = 5,6 mmol s-1 kgkat
-1 und einer Methanselektivität von 

SCH4 = 26 mol-%C (= rm,CH4,stationär/rm,CO, stationär) erreicht. Anschließend erfolgte die vollstän-

dige Entleerung des Katalysators im HL-Betrieb (230 °C, 10 barH2, Rest: N2). 
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Abb. 5.1:  Schematische Darstellung des Umschaltvorganges zwischen Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) 
und Hydrogenolyse (HL) durch Substitution des CO-Feeds mit einem N2-Feed. 

5.1.1 Instationäre Fischer-Tropsch-Synthese während der Porenfüllung 

Ausgehend von dem entleerten Katalysator wurden verschiedene Füllungsexperimente 

durchgeführt. Die CO-Verbrauchsrate rm,CO und die CH4-Bildungsrate rm,CH4 eines typi-

schen Füllversuchs sind in Abb. 5.2 dargestellt.  

 

Abb. 5.2:  Instationäre FTS mit CO-Verbrauchsrate rm,CO und CH4-Bildungsrate rm,CH4 ausgehend von 
einem entleerten Katalysatorbett (tFTS < tstationär) bis zum stationären Betrieb (tFTS > tstationär). 
Füllungsbeginn durch „Hot-Start“-Umschaltung von HL-Betrieb (230 °C, 15 barges, H2/N2 = 2) 
auf FTS-Betrieb (230 °C, 15 barges, H2/CO = 2). Weitere Reaktionsbedingungen: mkat = 1,0 g, 
τ* = 1465 kgkat s m-3. 
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Eine genaue Ermittlung der CO-Verbrauchsrate rm,CO im initialen FTS-Betrieb (Umschalt-

phase < 20 min) war nicht möglich. Dies ist darauf zurückzuführen, dass in dieser Phase 

eine Überlagerung aus Rückvermischung, Adsorptionsprozessen und hohen Umsatzra-

ten aufgrund des leeren Katalysators vorliegen. Der Umschaltvorgang zu den FTS-Be-

dingungen bei einem vollständig entleerten Katalysatorbett ist durchaus kritisch zu be-

trachten. Die Oberfläche des Katalysators ist mit Wasserstoff gesättigt und durch die Zu-

gabe von Kohlenmonoxid stellt sich zunächst ein hohes H2/CO-Verhältnis im Reaktor und 

auf der Katalysatoroberfläche ein. Dies führt zu einer höheren Methanbildungsrate rm,CH4 

und durch den geringen Stofftransportwiderstand vermutlich auch zu einer erhöhten FTS-

Produktionsrate rm,C2+ [77]. Folglich ist in dieser Phase mit einer erhöhten Wärmeproduk-

tion zu rechnen. Zur Vermeidung eines Durchgehens des Reaktors wurde der H2-Partial-

druck vor der Umschaltung daher stets auf maximal 10 bar H2 (Rest: N2) abgesenkt. 

Nach der Umschaltphase weist die CO-Verbrauchsrate rm,CO in Abb. 5.2 eine nahezu li-

nearen Abnahme mit zunehmender Versuchszeit auf, bis nach ca. 24 h Füllzeit ein kon-

stanter Wert erreicht wird. Dieser Wert entspricht dabei der vorab ermittelten CO-Ver-

brauchsrate rm,CO im stationären Betrieb. Es ist somit davon auszugehen, dass ab 24 h 

Füllzeit die Poren des Katalysators vollständig gefüllt sind. Die abnehmende Aktivität 

während des Füllvorgangs ist auf die zunehmende Stofftransportlimitierung durch die Po-

rendiffusion zurückzuführen. Folglich entspricht das Verhältnis zwischen der gemesse-

nen Rate rm,CO und dem initialen Maximalwert rm,CO,max dem Porennutzungsgrad (η = 

rintr/reff). Unter Vernachlässigung der ungenau bestimmten Umsatzrate während der Um-

schaltphase kann für die vorliegenden Reaktionsbedingungen die zeitabhängige Reakti-

onsrate durch eine einfache Regressionsgerade beschrieben werden: 

𝑟𝑚,𝐶𝑂 = 𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝑚𝑎𝑥  −  
𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝑚𝑎𝑥 − 𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝑠𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛ä𝑟

𝑡𝑠𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛ä𝑟
 ∙  𝑡𝐹𝑇𝑆          𝑓ü𝑟 𝑡𝐹𝑇𝑆 ≤ 𝑡𝑠𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛ä𝑟 (5.1) 

Es ist anzumerken, dass der lineare Abfall der effektiven Reaktionsrate mit zunehmender 

Laufzeit ein Resultat zweier gegensätzlicher, nicht-linearer Vorgänge ist [127, 128]: 

• Während der initialen Füllphase steigt der Porenfüllgrad zunächst stark an und nähert 

sich dann asymptotisch an den maximalen Porenfüllgrad (meist 100 %) an. 

• Die Abnahme des Porennutzungsgrads bei Füllgraden kleiner 80 % ist hingegen nur 

schwach ausgeprägt. Dies liegt daran, dass insbesondere große Poren erst spät voll-

ständig gefüllt werden und die deutlich erhöhte Gasphasendiffusion in diesen Poren 

einer Stofftransportlimitierung entgegenwirkt. Erst bei Porenfüllgraden größer 80 % 

findet auch eine Füllung dieser Poren statt und der Stofftransport wird mehr und mehr 

nur noch durch die Flüssigphase geprägt. 

Das Versuchsergebnis in Abb. 5.2 zeigt, dass die Produktivität durch den Betrieb im Zeit-

fenster bis zur vollständigen Füllung durchaus gesteigert werden kann und bestätigt somit 

das Konzept des alternierenden FTS/HL-Prozesses. Es ist allerdings anzumerken, dass 

der (zeitabhängige) Porennutzungsgrad und die Fülldauer stark von den Reaktions-
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bedingungen abhängen. Insbesondere Bedingungen, welche eine sehr hohe Ketten-

wachstumswahrscheinlichkeit zur Folge haben, sind kritisch zu betrachten. Diese können 

nach Huff und Satterfield [125] zu einer vollständigen Porenfüllung im Minutenbereich 

führen und sind für eine alternierende Betriebsweise daher nicht geeignet. 

Abb. 5.2 zeigt darüber hinaus, dass die Methanbildungsrate rm,CH4 scheinbar unabhängig 

von dem Füllungsprozess ist und somit über die gesamte Versuchszeit konstant bleibt. 

Daraus folgt, dass während der instationären Füllung eine geringere Methanselektivität 

SCH4 (= rm,CH4/rm,CO) als im stationären Betrieb vorliegt. Die Methanselektivität liegt dabei 

in einem Bereich von 17 %C ≤ SCH4 ≤ 27 %C. Sie wird maßgeblich durch das H2/CO-

Verhältnis beeinflusst. Durch die zunehmende Porenfüllung steigt das H2/CO-Verhältnis 

im Partikelzentrum an, da Wasserstoff aufgrund des höheren Diffusionskoeffizienten im 

Vergleich zu CO (DH2,C28,230 °C ≈ 2,5 ∙ DCO,C28,230 °C) dort im Überschuss vorliegt und die 

Methanbildung begünstigt [77, 141]. 

Unter Vernachlässigung der Methanfreisetzung bei der Hydrogenolyse würde die höchste 

Produktivitätssteigerung und die geringste Methanselektivität erreicht werden, wenn ein 

sehr kurzer Füllbetrieb des initial vollständig entleerten Katalysators realisierbar wäre. 

Dies würde allerdings voraussetzen, dass die Entleerungszeit unendlich schnell ablaufen 

könnte. Um möglichst hohe Produktivitätssteigerungen zu erreichen, ist es daher notwen-

dig, den Entleerungsprozess hinsichtlich einer kurzen Entleerungszeit und einer geringen 

Methanfreisetzung zu optimieren. 

5.1.2 Entleerung der Poren durch Hydrogenolyse 

In Abb. 5.3 ist die Methanbildungsrate (als Indikator für die Hydrogenolyseaktivität) in 

Abhängigkeit der Entleerungszeit für verschiedene FTS-Füllzeiten (3 h bis 24 h) darge-

stellt. Zusätzlich ist in Abb. 5.3 die Abnahme der CO-Konzentration im Produktgas nach 

dem Umschalten von FTS- auf Hydrogenolyse-Betrieb angegeben. Dies dient der Evalu-

ierung einer möglichen Methanfreisetzung durch CO-Hydrierung, welche aufgrund der 

Rückvermischung im Reaktor stattfinden kann. Die Methanfreisetzungsrate rm,CH4 zeigt 

den Fortschritt der Entleerung. Kann keine Methanfreisetzung mehr festgestellt werden, 

ist davon auszugehen, dass der Katalysator vollständig durch Hydrogenolyse entleert ist. 

Dies wurde durch Messungen in der Magnetschwebewaage verifiziert (s. Kapitel 5.3). 

Die Entleerung der Poren ist das Ergebnis zweier Prozesse: (1) Bildung von Methan (und 

zu einem geringen Anteil auch von C2+-KWe) durch Hydrogenolyse und (2) Verdunstung 

der korrespondierenden gecrackten KWe mit einer kürzeren Kettenlänge und einem da-

raus resultierenden höheren Dampfdruck. 

Abb. 5.3 zeigt, dass die Entleerungszeit mit kürzerer FTS-Füllzeit nur gering abnimmt. 

Dies hat zur Folge, dass das Verhältnis zwischen Entleerungszeit (HL) und Füllzeit (FTS) 

tHL/tFTS drastisch ansteigt und so zu einer Abnahme der mittleren CO-Verbrauchsrate 

r̄m,CO,FTS/HL im alternierenden Betrieb führt (s. Gl. (5.2)).  

�̅�𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆/𝐻𝐺 =  
∫  𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆 𝑑𝑡

𝑡𝐹𝑇𝑆
0

𝑡𝐹𝑇𝑆 + 𝑡𝐻𝐿
 =  

∫  𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆 𝑑𝑡
𝑡𝐹𝑇𝑆

0

𝑡𝐹𝑇𝑆 ∙ (1 +
 𝑡𝐻𝐿
𝑡𝐹𝑇𝑆

)
   (5.2) 
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Für einen effizienten alternierenden Betrieb bei kürzeren Füllzeiten ist es daher unerläss-

lich, die Entleerungszeit weiter zu verkürzen. Dies kann entweder durch Temperaturer-

höhung oder Senkung des H2-Partialdrucks erfolgen, da die Hydrogenolyse eine negative 

Ordnung bezüglich Wasserstoff aufweist (s. Kapitel 2.2). Da schnelle Temperatursprünge 

mit dem Anlagenaufbau nicht realisierbar waren, wurden verschiedene H2-Partialdrücke 

(2 - 6 barH2) untersucht, um die Entleerung zu beschleunigen. Eine weitere Partialdruck-

senkung wurde vermieden, um die Katalysatorverkokung zu minimieren [78].  

 

Abb. 5.3:  Entleerung der Poren durch Hydrogenolyse bei verschiedenen FTS-Füllzeiten tFTS. FTS Reakti-
onsbedingungen: 230 °C, 15 barges, H2/CO = 2 und Hydrogenolyse Reaktionsbedingungen: 230 
°C, 15 barges, N2/H2 = 1,5 (pH2 = 6 bar). CO-Signal zur Evaluierung der Methanbildung durch 
überlagerte CO-Hydrierung (tHL < 0,4 h) und reiner Hydrogenolyse (tHL > 0,4 h). Weitere 
Reaktionsbedingungen: mkat = 1,0 g, τ* = 1465 kgkat s m-3. 

Abb. 5.4 ist zu entnehmen, dass durch die Partialdrucksenkung die Entleerungszeit von 

2,5 h auf 1,5 h reduziert werden konnte. Interessanterweise ändert sich dabei der Verlauf 

der Methanfreisetzungsrate. Bei einem H2-Partialdruck von 6 bar verläuft die Methanbil-

dungsrate bereits bei 0,2 h durch ein Maximum und weist anschließend eine Pla-

teauphase auf (0,2 h < tHL < 1,3 h). Das ausgebildete Maximum kann teilweise durch die 

Hydrierung adsorbierte C-Spezies auf der Katalysatoroberfläche [16] und durch die initi-

ale CO-Hydrierung (hohes H2/CO-Verhältnis) erklärt werden. Die Abnahme der CO-Kon-

zentration nach dem Umschaltvorgang in Abb. 5.3 und Abb. 5.4 zeigt, dass nach etwa 

20 min die Methanbildung durch CO-Hydrierung vernachlässigt werden kann. Demnach 

hängt das Maximum auch von der FTS-Füllzeit ab (Abb. 5.3). Längere Füllzeiten führen 

zu einem weniger ausgeprägten initialen Peak der Methanbildungsrate, wenn von FTS- 

auf Hydrogenolyse-Betrieb umgeschaltet wird. Darüber hinaus führt die Absenkung des 

H2-Partialdrucks zu einer höheren Methanbildungsrate als in der initialen Phase 

(0,2 - 0,5 h) und die Ausbildung der Plateau-Phase nimmt ab (Abb. 5.4). Der wichtigste 
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Aspekt ist jedoch, dass die mittlere Methanbildungsrate der Hydrogenolyse mit abneh-

menden H2-Partialdruck steigt. Folglich wird in der Entleerungsphase mehr Methan ge-

bildet und die Entleerungszeit nimmt entsprechend ab. 

 

Abb. 5.4:  Entleerung der Poren durch Hydrogenolyse bei verschiedenen H2-Partialdrücken pH2. FTS Re-
aktionsbedingungen: 230 °C, 15 barges, H2/CO = 2 für 10 h und Hydrogenolyse Reaktions-
bedingungen: 230 °C, 15 barges (Inertgas: N2). CO-Signal zur Evaluierung der Methanbildung 
durch überlagerte CO-Hydrierung (tHL < 0,4 h) und reiner Hydrogenolyse (tHL > 0,4 h). Weitere 
Reaktionsbedingungen: mkat = 1,0 g, τ* = 1465 kgkat s m-3. 

Für die weitere Untersuchung des alterierenden Prozesses wurde ein H2-Partialdruck von 

3 bar gewählt, da die Entleerung dann ausreichend schnell ist. Ein geringerer Partialdruck 

wurde wegen einer möglichen Verkokung vermieden. Es ist anzumerken, dass die Er-

gebnisse der isolierten Untersuchungen der Hydrogenolyse zeigen, dass diese Bedin-

gungen bereits in einem kritischen Betriebsfenster hinsichtlich der Verkokung liegen. Dies 

gilt insbesondere bei einer zuvor vollständigen Füllung der Katalysatorporen. 

5.1.3 Kombination der FTS und der Hydrogenolyse in einem alternierenden 
Prozess 

Die Zeiträume der Füllung (FTS) und der Entleerung (HL) sind entscheidende Parameter 

bei dem alternierenden FTS/HL-Prozess. Auf der Basis der bisher vorgestellten Ergeb-

nisse, welche die Abhängigkeit der Entleerungszeit von der Füllzeit und dem H2-Partial-

druck aufzeigen, wurden die in Tab. 5.1 aufgeführten Zyklusparameter gewählt.  

In Abb. 5.5 ist beispielhaft die CO-Verbrauchsrate rm,CO und die Methanbildungsrate rm,CH4 

für den alternierenden Betrieb bei 3 hFTS und 12 hFTS dargestellt. Nach jeder Entleerungs-

phase konnte nach der Umschaltung auf den FTS-Betrieb die initiale CO-Verbrauchsrate 

rm,CO wieder erreicht werden. Dies deutet zum einen darauf hin, dass keine signifikante 

Deaktivierung stattgefunden hat, und zum anderen darauf, dass eine vollständige Entlee-

rung der Poren erreicht wurde. 
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Die Wiederholung der Zyklen ermöglichte eine Erhöhung der Gesamtfüllzeit auf minimal 

18 h (= tFTS ∙ Zyklen) und gewährleistete die Bildung ausreichender Produktmengen für 

die analytische Produktquantifizierung. 

Tab. 5.1: Versuchsplan der Zyklusvariation zur Untersuchung der Selektivität und der Produktivitätsstei-
gerung (PS). 

Nr. 
FTS Laufzeit tFTS 

230 °C | 15 barges | H2/CO = 2 

HL Laufzeit tHL 

230 °C | 15 barges | N2/H2 = 4 
Zyklen 

    1 3 h 1,5 h 6 

2 6 h 2 h 3 

3 12 h 2 h 2 

4 24 h 2 h 1 

5 48 h 2,5 h 1 

 

  

Abb. 5.5:  CO-Verbrauchsrate rm,CO und Methanbildungsrate rm,CH4 während der Zyklusvariation: 3 h bzw. 
12 h Porenfüllung durch FTS gefolgt von einer vollständigen Porenentleerung durch Hydroge-
nolyse in repetitiven Zyklen. FTS: 230 °C, 15 barges, H2/CO = 2 bzw. HL: 230 °C, 15 barges, 
N2/H2 = 4. Weitere Reaktionsbedingungen: mkat = 1,0 g, τ* = 1465 kgkat s m-3. 

5.1.3.1 Einfluss des alternierenden Betriebs auf die Produktselektivität 

Die bei der Zyklusuntersuchung ermittelten Produktverteilungen der C3-C36 Produktfrak-

tion sind in Abb. 5.6 gegeben. Aufgrund ihrer typischen Abweichung von der ASF-Vertei-

lung wurden die C1- und C2-Produkte nicht mit dargestellt [6]. Darüber hinaus wurde die 

Produktfraktion C36+ aufgrund ihres geringen Anteils (kleiner 0,3 Gew-%C bei α = 0,8) 

vernachlässigt. 
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Abb. 5.6:  Produktverteilung der C3-C36-Produktfraktion der Zyklenvariation im alternierenden Betrieb bei 
verschiedenen Füllzeiten tFTS (s. Tab. 5.1) und im stationären Betrieb. FTS: 230 °C, 15 barges, 
H2/CO = 2 bzw. HL: 230 °C, 15 barges, N2/H2 = 4. Weitere Reaktionsbedingungen: mkat = 1,0 g, 
τ* = 1465 kgkat s m-3. 

Beim FTS-Prozess im stationären Betrieb wurde eine konstante Wachstumswahrschein-

lichkeit von α = 0,83 festgestellt. Im Vergleich zum stationären Betrieb weisen die Pro-

duktverteilungen im Zyklusbetrieb deutliche Unterschiede auf. Diese folgen einer Doppel-

α-Verteilung mit einer Änderung bei einer „kritischen“ C-Zahl von ungefähr 14. Die molare 

Produktverteilung der Produktfraktion C3-C36 für diese Doppel-α-Verteilung kann über die 

nachfolgenden zwei Gleichungen (ikrit = 14) berechnet werden:  

𝑥𝑖,3−36 =  𝛼1
𝑖−3(1 − 𝛼1)                               𝑓ü𝑟   3 ≤  𝑖 ≤  𝑖𝑘𝑟𝑖𝑡 (5.3) 

𝑥𝑖,3−36 =  𝛼2
𝑖−𝑖𝑘𝑟𝑖𝑡 ∙ 𝛼1

𝑖−𝑖𝑘𝑟𝑖𝑡−3(1 − 𝛼1)         𝑓ü𝑟   𝑖𝑘𝑟𝑖𝑡  ≤  𝑖 ≤  36 (5.4) 

Unabhängig von der Füllzeit bei der Zyklenvariation kann für die Kohlenwasserstoffe bis 

zur kritischen C-Zahl (ikrit = 14) eine konstante scheinbare Kettenwachstumswahrschein-

lichkeit (α1,schein = 0,81) angenommen werden. Bei höheren Kohlenwasserstoffen (i > ikrit) 

ergibt sich eine andere scheinbare Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α2,schein, welche 

von der Füllzeit abhängt. Bei Füllzeiten tFTS < 12 h konnte ein scheinbares α2,schein von 

ungefähr 0,72 festgestellt werden. Mit zunehmender Füllzeit nähert sich dieser Wert dem 

im stationären Betrieb an. Erwartungsgemäß ist eine Änderung des scheinbaren α2,schein 

bei tFTS > 24 h ersichtlich. Unterhalb dieser Laufzeit sind die Poren noch nicht vollständig 

gefüllt und langkettige Kohlenwasserstoffe akkumulieren vorwiegend in den Poren. Erst 

bei einer Laufzeit über 24 h verlassen die langkettigen Kohlenwasserstoffe durch ein 

„Überlaufen“ des Porensystems den Katalysator und werden über die Flüssigphase aus 

dem Reaktor ausgetragen. 

Auch Huff und Satterfield [125] prognostizierten in ihrer modellbasierten Betrachtung des 

Füllprozesses eine Doppel-α-Verteilung. Allerdings lag die theoretisch ermittelte kritische 
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C-Zahl unter ähnlichen Bedingungen im Bereich ikrit > 25. Dies kann durch die von Rößler 

ermittelte Dampfdruckabsenkung in Abhängigkeit des Porenfüllgrades erklärt werden. 

Diese führt zu einer Verschiebung der kritischen C-Zahl zu kürzeren Kettenlängen und 

die Porenfüllung findet folglich schneller statt [128]. 

Hinsichtlich der massenbezogenen Produktfraktion führt der alternierende Betrieb allge-

mein zu einem höheren Anteil der gewünschten Kraftstofffraktion C5-C20 und die Fraktion 

der C21+ Kohlenwasserstoffe nimmt deutlich ab (Tab. 5.2).  

Tab. 5.2: Produktverteilung der Zyklusvariation mit 3 hFTS, 12 hFTS und 48 hFTS im Vergleich zur Produkt-
verteilung im stationären Betrieb. Reaktionsbedingungen siehe Abb. 5.6. 

 3 hFTS 12 hFTS 48 hFTS stationär 

 
SC1 / Gew-%C 24,1 20,3 24,0 24,6 

SC2-C4 / Gew-%C 13,2 15,2 12,9 11,9 

SC5-C20 / Gew-%C 60,3 62,1 57,3 54,8 

SC21+ / Gew-%C 2,4 2,4 5,8 8,7 

tHL,eff 
a / h 1,1 1,6 2,0 - 

tZyklus / h 4,1 13,6 50 - 

r̄CO,FTS/HL 
b / mmol s-1 kgkat

-1 5,9 6,7 6,0 5,6 

PS (Kapitel 5.1.3.2) 1,06 1,20 1,07 1,00 

        a Beobachtete Entleerungszeit gemäß der Versuchsergebnisse 

        b mittlere CO-Verbrauchsrate berechnet nach Gl. (5.2) 

 

Der Anteil der Gasfraktion C1-C4 wird ebenfalls von der Füllzeit beeinflusst. Während des 

instationären Füllprozesses (FTS) ist die Methanselektivität zwar geringer als im statio-

nären Betrieb, jedoch wird durch den Entleerungsprozess (HL) Methan gebildet. Zur 

Kompensation der Methanproduktion während der Hydrogenolyse werden längere Füll-

zeiten benötigt, um von der geringeren Methanselektivität während der instationären FTS 

zu profitieren. Das beste Ergebnis konnte für den 12 hFTS Zyklus ermittelt werden. Im 

Vergleich zum stationären Betrieb steigt der Anteil der Kraftstofffraktion (C5-C20) um 

7 Gew-% (absolut), während die Anteile der Produktfraktionen C1-C4 und C21+ sinken. 

Darüber hinaus ist die mittlere CO-Verbrauchsrate r̄m,CO,FTS/HL dann am höchsten. 

5.1.3.2 Einfluss des alternierenden Betriebs auf die FTS-Aktivität 

Der instationäre FTS-Betrieb während der Füllung des Katalysators führt zu höheren Re-

aktionsraten als der konventionelle stationäre FTS-Betrieb. Allerdings werden während 

der Hydrogenolyse keine neuen Produkte gebildet. Der Entleerungsvorgang (HL) muss 

daher als Totzeit bei der Ermittlung der Produktivität betrachtet werden. Für die mathe-

matische Beschreibung der Produktivitätssteigerung wurde der Parameter PS eingeführt, 

welcher das Verhältnis zwischen der mittleren CO-Verbrauchsrate (Gl. (5.5)) im Wech-

selbetrieb und jener beim stationären Betrieb angibt. 
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𝑃𝑆 =  
�̅�𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆/𝐻𝐺

𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆,𝑠𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛ä𝑟
 =  

∫  𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆
𝑡𝐹𝑇𝑆

0  𝑑𝑡

(𝑡𝐹𝑇𝑆+ 𝑡𝐻𝐿) ∙𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆,𝑠𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛ä𝑟 
  (5.5) 

Die Produktivitätssteigerung gegenüber dem stationären Betrieb weist dabei eine Abhän-

gigkeit von der Füllzeit tFTS, der Entleerungszeit tHL und der zeitabhängigen instationären 

CO-Verbrauchsrate rm,CO,FTS auf. Innerhalb der Versuchsreihen konnte der höchste Wert 

bezüglich der Produktivitätssteigerung PS mit 1,2 bei einer Füllzeit von 12 h (s. Tab. 5.2 

und Abb. 5.7: Symbol ▲) erzielt werden. Gegenüber dem stationären Betrieb wurde so-

mit eine Steigerung um 20 % hinsichtlich der Aktivität erreicht. 

Zum Vergleich kann für diese Bedingungen die theoretische maximale Produktivitätsstei-

gerung PSmax berechnet werden (Gl. (5.6)). Diese liegt vor, wenn sowohl die Füllzeit als 

auch die Entleerungszeit unendlich klein ist (tFTS, tHL → 0). Dabei handelt es sich um eine 

rein fiktive Betrachtung, bei der die effektive CO-Verbrauchsrate durchgehend der maxi-

mal möglichen Rate unter den vorliegenden Bedingungen entspricht (η = 1).  

𝑃𝑆𝑚𝑎𝑥 =  
�̅�𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆/𝐻𝐺 (𝑃=0,   𝜂= 1)

𝑟𝑚,𝐶𝑂,𝐹𝑇𝑆,𝑠𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛ä𝑟
 =  

1

𝜂𝑠𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛ä𝑟 
        wenn     𝑡𝐹𝑇𝑆, 𝑡𝐻𝐿 → 0 (5.6) 

Für die untersuchten Reaktionsbedingungen und dem verwendeten Katalysator stellt die 

effektive CO-Verbrauchsrate und ihre Abnahme mit zunehmender Füllzeit eine feste 

Größe bzw. Verlauf dar. Dadurch reduziert sich eine Optimierung der Produktivitätsstei-

gerung auf die Entleerungszeit tHL als einzig limitierende Größe. Abb. 5.7 zeigt die Ent-

leerungszeit als Funktion von der Füllzeit bei verschiedenen Werten bezüglich der Pro-

duktivitätssteigerung PS (berechnet nach Gl. (5.5)). Darüber hinaus sind die experimen-

tell ermittelten Entleerungszeiten tHL,eff bei verschiedenen H2-Partialdrücken dargestellt.  

Der Abbildung ist zu entnehmen, dass bei der Entleerung (HL) mit 6 bar H2 eine maximale 

Produktivitätssteigerung von 1,08 bzw. mit 3 bar H2 eine maximale Produktivitätssteige-

rung von 1,2 erreicht werden kann. Zum Vergleich: Die maximal mögliche Produktivitäts-

steigerung (für ηstationär = 0,66) bei diesen Reaktionsbedingungen liegt nach Gl. (5.6) bei 

PSmax = 1,5. 

Aus Abb. 5.7 können zwei Fallbetrachtungen in Bezug auf die Produktivitätssteigerung 

vorgenommen werden: 

1) Bei einer konstanten Füllzeit tFTS führt eine Erhöhung der Entleerungszeit tHL immer zu 

einer Abnahme der Produktivität PS. Die integrale Reaktionsrate in Gl. (5.5) ist dabei 

konstant, aber durch die Erhöhung der Zykluszeit (tZyklus = tFTS + tHL) nimmt die Produk-

tivität ab.  

2) Bei einer konstanten Entleerungszeit tHL steigt die Produktivität mit zunehmender Füll-

zeit tFTS zunächst an und erreicht einen Maximalwert bei tFTS,max = f(tHL,opt). Dies ist 

darauf zurückzuführen, dass die Zunahme der integralen Reaktionsrate im Zähler zu-

nächst stärker ausgeprägt ist, als die Zunahme der Zykluszeit im Nenner. Anschlie-

ßend nimmt die Produktivität wieder ab. Die integrale Reaktionsrate steigt zwar immer 

noch an, allerdings in einem geringeren Ausmaß im Vergleich zur ansteigenden Zyk-

luszeit. 
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Abb. 5.7:  Berechneter Koeffizient zur Prozesssteigerung PS basierend auf den bisherigen Ergebnissen 
zur beobachteten Entleerungszeit tHL,eff und der Füllzeit tFTS und der daraus ermittelten 
optimalen Entleerungszeitpunkt tHL,opt in Abhängigkeit der Füllzeit. Datenpunkte zeigen 
experimentelle Ergebnisse zur Entleerung bei 3 barH2 und 6 barH2 für verschiedene Füllzeiten. 
FTS: 230 °C, 15 barges, H2/CO = 2 bzw. HL: 230 °C, 15 barges, N2/H2 = 4 bzw. 1,5. Weitere 
Reaktionsbedingungen: mkat = 1,0 g, τ* = 1465 kgkat s m-3. 

5.1.4 Theoretische Betrachtung und Optimierungsmöglichkeiten des alternie-
renden Prozesses 

Neben der diskutierten Entleerungszeit hängt die potenzielle Produktivitätssteigerung von 

weiteren Parametern, wie der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α, der Partikelgröße, 

der Aktivmetallbeladung und der Reaktionstemperatur ab. Zur Potenzialabschätzung des 

alternierenden Prozesses wurde der nachfolgende Fall theoretisch betrachtet und simu-

liert: 

• Die intrinsische CO-Verbrauchsrate während der FTS ist um den Faktor drei höher 

als die Rate des in den Versuchen eingesetzten Katalysators. Dies kann z.B. durch 

eine Erhöhung der Co-Beladung erreicht werden.  

• Die Temperatur wird um 10 K erhöht (Versuchsdurchführung nur bei 230 °C zur Ver-

meidung eines Durchgehens des Reaktors aufgrund fehlender Kühlung). Bei dem 

vorliegenden Co-Katalysator führt dies zu einem Anstieg der Reaktionsrate um den 

Faktor zwei [77, 135]. 

• Zusammengefasst (höhere Co-Beladung, höhere Temperatur) würde die intrinsische 

Reaktionsrate um den Faktor sechs ansteigen. Dies führt zu einer Abnahme des Po-

rennutzungsgrades η bei stationären Bedingungen von 66 % auf 32 % (Thiele-Modul 

φ ~ rintr
0,5 und η = tanh(φ)/φ [13]). Dies hätte eine Reduktion der Füllzeit von 24 h auf 

ungefähr 8 h zur Folge [126, 128]. 

  

0 5 10 15 20 25 30 35
0

1

2

3

4

5

6

H
L

-E
n

te
e

ru
n

g
s

z
e

it
 t

H
L
 /
 h

FTS-Füllzeit tFTS / h

PS = 1

1,05

1,15

1,1

1,2
1,25

1,3

HL: 3 bar H2

HL: 6 bar H2

tHL,opt

0.8



Versuchsergebnisse und Diskussion 

 

 

64 

Das Simulationsergebnis dieses hypothetischen Falls ist in Abb. 5.8 dargestellt.  

 

Abb. 5.8:  Hypothetische Produktivitätssteigerung PS in Abhängigkeit der Entleerungszeit tHL und der 
Füllzeit tFTS und die daraus resultierende optimale Entleerungszeit tHL,opt. Annahmen: (1) Kata-
lysator mit sechsfacher CO-Verbrauchsrate im Vergleich zu dem in den Versuchen verwen-
deten Katalysator. (2) Lineare Abnahme des Porennutzungsgrades während der Füllzeit bis 
zum stationären Betriebspunkt nach 8 h (ηstationär = 32 %).  

Bei einer Entleerungszeit tHL von 2 h könnte nach einer Füllzeit tFTS von 5 h eine Produk-

tivitätssteigerung PS von 1,7 erreicht werden. Unter der Annahme, dass eine technisch 

realisierbare Entleerung mehr Zeit benötigt, würde z.B. eine Entleerungszeit von 4 h im-

mer noch eine Produktivitätssteigerung von 1,4 ergeben. 

Die Produktivitätssteigerung PS könnte darüber hinaus noch verbessert werden, wenn 

für den hypothetischen Fall mit erhöhter Reaktionsrate auch die Füllzeit bis zur 

vollständigen Katalysatorfüllung z.B. auf 24 h erhöht würde. Dies könnte erreicht werden, 

indem die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit verringert wird. Nach einer Publikation 

von Rößler [126], würde eine Senkung der Wachstumswahrscheinlichkeit von 0,81 auf 

etwa 0,78 die beschleunigte Füllzeit durch die höhere intrinsische Reaktionsrate (Faktor 

6) kompensieren.  

Das Simulationsergebnis dieser zweiten hypothetischen Fallbetrachtung ist in Abb. 5.9 

dargestellt. Bei einer Entleerungszeit tHL von 2 h könnte in diesem Fall eine maximale 

Produktivitätssteigerung von 2,2 respektive bei einer Entleerungszeit tHL von 4 h eine ma-

ximale Produktivitätssteigerung von 1,95 erreicht werden. 
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Abb. 5.9:  Hypothetische Produktivitätssteigerung PS in Abhängigkeit der Entleerungszeit tHL und der 
Füllzeit tFTS und die daraus resultierende optimale Entleerungszeit tHL,opt. Annahme: (a) Kataly-
sator mit sechsfacher CO-Verbrauchsrate im Vergleich zu dem in den Versuchen verwendeten 
Katalysator. (b) Lineare Abnahme des Porennutzungsgrades während der Füllzeit bis zum 
stationären Betriebspunkt nach 24 h (ηstationär = 32 %).  

5.1.5 Schlussfolgerung zum alternierenden FTS-Betrieb 

Neben der bereits diskutierten Optimierung der Selektivität hinsichtlich der Produktion 

flüssiger Kraftstoffe zeigen Abb. 5.7 bis Abb. 5.9 darüber hinaus, dass die alternierende 

Betriebsweise auch im Hinblick auf eine Prozessintensivierung eine interessante Mög-

lichkeit darstellt. Zur Verdeutlichung sind in Abb. 5.10 die Produktbildungsraten der stati-

onären FTS im Vergleich zu den Produktbildungsraten des alternierenden Prozesses dar-

gestellt. Die deutliche Verbesserung hinsichtlich der Kraftstofffraktion konnte hierbei be-

reits mit einem nicht optimierten Standard-FTS-Katalysator und einer nicht optimierten 

Betriebsweise erreicht werden.  

Neben der Katalysatoroptimierung stellt die technisch realisierbare Entleerungszeit mit-

tels Hydrogenolyse einen entscheidenden Parameter für den alternierenden Betrieb dar. 

Bei den Untersuchungen im Laborreaktor wurde die Entleerung durch Senkung des H2-

Partialdrucks erreicht. Im Hinblick auf einen Einsatz im industriellen Maßstab mit einer 

Schüttungslänge von mehr als 10 m [13] würde dies zu einer Verarmung der H2-Konzent-

ration führen und es besteht die Gefahr der Verkokung. Zudem stellt sich die Frage, in-

wiefern Schüttungseffekte die Entleerungsgeschwindigkeit beeinflussen. Der Abtransport 

von Hochsiedern entlang der Katalysatorschüttung kann durch eine Sättigung des Gas-

volumenstrom vermindert werden oder sogar zu einer Readsorption bereits verdunsteter 

KWe führen und so die Entleerungsdauer erhöhen. 

0 5 10 15 20 25 30 35
0

1

2

3

4

5

6

H
L

-E
n

tl
e

e
ru

n
g

s
z
e

it
 t

H
L
 /
 h

FTS-Füllzeit tFTS / h

PS = 1,6

1,8

2,2

2

2,4

2,6

tHL,opt

Hypothetische Aktivitätssteigerung
Annahme: lineare Abnahme des Aktivitäts-
koeffizienten bei 24 h FTS-Füllzeit bis zum

(mit hstationär = 32 %)

1

stationären Betrieb



Versuchsergebnisse und Diskussion 

 

 

66 

 

Abb. 5.10: Vergleich der Produktbildungsraten des stationären mit dem alternierenden Betrieb bei einer 
Füllzeit von tFTS = 12 h. FTS: 230 °C, 15 barges, H2/CO = 2 bzw. HL: 230 °C, 15 barges, N2/H2 = 4. 
Weitere Reaktionsbedingungen: mkat = 1,0 g, τ* = 1465 kgkat s m-3. 

Im Hinblick auf den industriellen Einsatz ergeben sich folgende Fragestellungen: 

• Welche Einflussfaktoren beschleunigen die Entleerung? 

• Bei welchen Bedingungen ist mit einer Katalysatorverkokung zu rechnen? 

• Welche Produkte werden bei der Entleerung mittels Hydrogenolyse gebildet? 

• Kann die Entleerung hinsichtlich der C5-C20 Produkte optimiert werden? 

• Welchen Einfluss hat eine technische Katalysatorschüttung auf die Entleerung? 

Im Folgenden soll daher die Hydrogenolyse hinsichtlich ihrer Reaktionskinetik, Selektivi-

tät und möglicher Schüttungseffekte näher untersucht und ein Grundlagenmodell zur Si-

mulation der Entleerung eines Katalysatorbettes erarbeitet werden. 
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5.2 Untersuchungen zur Reaktionskinetik der Hydrogenolyse am Pt-pro-
motierten Co-Katalysator 

Der alternierende FTS/Hydrogenolyse-Prozess soll grundsätzlich in einem Festbettreak-

tor durchgeführt werden. Dieser Reaktortyp ist insbesondere zur Untersuchung der Re-

aktionskinetik der Hydrogenolyse aber nicht geeignet, da in diesem ein instationärer Pro-

zess abläuft, bestehend aus primärem und sekundärem Cracken der Kohlenwasserstoffe 

durch Hydrogenolyse und einer überlagerten Verdunstungskinetik. Sowohl die Zusam-

mensetzung der Kohlenwasserstoffe in den Poren als auch der Porenfüllgrad der Kataly-

satorpartikel erfahren dabei eine zeitliche Änderung. Beide Größen stellen einen poten-

ziellen Einfluss auf die Reaktionskinetik der Hydrogenolyse als auch auf den Abtransport 

der Kohlenwasserstoffe mittels Verdunstung [128] dar. Abgesehen von dem C2+-Reakti-

onsmechanismus wurden die Untersuchungen zur Reaktionskinetik der Hydrogenolyse 

ausschließlich im Batch- bzw. Semibatch-Reaktor durchgeführt (Kapitel 4.2.3). In diesen 

Reaktorsystemen liegen die Katalysatorpartikel suspendiert in einem flüssigen Modell-

kohlenwasserstoff (C16, C28, oder C36) vor, wodurch die Katalysatorporen gefüllt bleiben 

(P = 1). Zudem ändert sich die Zusammensetzung der Bulk-Flüssigphase bei kurzen Ver-

suchszeiten, respektive geringen Umsätzen, kaum. Zum Ausschluss einer Stofftransport-

limitierung bezüglich H2 wurde in Vorversuchen eine Partikelgrößenvariation und eine 

Rührerdrehzahlvariation durchgeführt. Die entsprechenden Ergebnisse sind dem Anhang 

B.1 zu entnehmen. 

5.2.1 Produktverteilung der Hydrogenolyse 

Die Untersuchung des primären Produktspektrums der Hydrogenolyse mit dem Co-Kata-

lysator erfolgte im Batchreaktor. Abb. 5.11 zeigt beispielhaft das Produktspektrum bei der 

Hydrogenolyse von Hexadecan bei 260 °C und einem Reaktordruck (praktisch nur H2) 

von 10 bar. Das stoffmengenbezogene Hauptprodukt im primären Produktspektrum der 

Hydrogenolyse ist Methan (xC1 = 84 mol-%), womit die Demethylierung die Hauptreaktion 

bei diesem Katalysator darstellt. Neben Methan werden noch Produkte im gesamten 

C2-C15-Spektrum gebildet. Nach 15 min Laufzeit können bereits Produkte im Bereich C8 

bis C15 detektiert werden, obwohl Hexadecan im Überschuss vorliegt. Dies deutet auf 

einen konsekutiven Demethylierungsmechanismus hin, d.h. das Edukt (C16) adsorbiert 

auf der Oberfläche des Katalysators und es wird eine Methylgruppe abgespalten. An-

schließend kann diese einfach demethylierte Oberflächenspezies desorbieren oder mit 

einer gewissen Wahrscheinlichkeit einen erneuten Demethylierungsschritt erfahren.  

Zudem können zu diesem Zeitpunkt bereits Produkte im Bereich C2 bis C4 ermittelt wer-

den. Die Bildung dieser Produkte kann durch nicht-selektives Cracken stattfinden: Durch 

Abspaltung z.B. einer Ethylgruppe oder durch Polymerisation der auf der Oberfläche ad-

sorbierten Methylspezies kann Ethan gebildet werden [83, 87]. Die verschiedenen Crack-

mechanismen wurden bereits in Kapitel 2.2.2 detailliert diskutiert.  
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Abb. 5.11: Zeitlicher Verlauf der Produktstoffmengen aus der Hydrogenolyse von Hexadekan im Batch-
reaktor bei 260 °C und einem Gesamtdruck von 10 bar (pH2 + pC16). Weitere Reaktions-
bedingungen: mKat = 0,25 g, dp = 25 µm, m0,C16 = 46 g, UC16 < 4 %, UH2 < 84 %. 

Mit zunehmender Versuchsdauer findet keine qualitative Änderung in der Produktvertei-

lung statt. Nach 60 min können zwar auch Produkte im Bereich C5-C7 quantifiziert wer-

den, diese lagen zuvor wahrscheinlich nur unterhalb der Detektionsgrenze des GCs. Die 

Produktstoffmengen von C2 und C14 sind zu diesem Zeitpunkt nahezu identisch. Da C14 

primär durch konsekutive Demethylierung von C16 gebildet worden sein muss, wäre dies 

grundsätzlich ein Hinweis darauf, dass die Bildung von C2 nicht durch Abspaltung einer 

Ethylgruppe, sondern durch Polymerisation zweier Methylspezies gebildet wurde. Bei ei-

ner Abspaltung von z.B. C2 zusätzlich zur konsekutiven Demethylierung müsste der kor-

respondierende Kohlenwasserstoff C14 deutlich höher ausfallen [82 - 84]. Allerdings 

könnte eine C2-Abspaltung mit einer gewissen Wahrscheinlichkeit auch zwischen einem 

konsekutiven Demethylierungsschritt stattfinden und wäre so von einem Polymerisations-

mechanismus nicht zu unterscheiden. Außerdem stellt das abgebildete Produktspektrum 

in Abb. 5.11 nur eine qualitative Verteilung dar. Die Gasphasenzusammensetzung wurde 

bei den Batchversuchen auf Basis der Flüssigphasenzusammensetzung über die Lös-

lichkeitsverteilung der Gas-Flüssigphase berechnet und ist damit relativ ungenau. Die 

weiteren Untersuchungen zur C2+-Verteilung wurde daher im Semi-Batchreaktor und im 

Festbettreaktor durchgeführt.  

Im Hinblick auf den alternierenden FTS/HL-Betrieb wäre die Bildung der C2+-Kohlenwas-

serstoffe ein präferierter Reaktionspfad, da dieser zu einer Senkung der Methanfreiset-

zung und zu einer schnelleren Entleerung führen würde. 

5.2.1.1 C2+-Selektivität und Einflussfaktoren bei der Hydrogenolyse 

Die C2+-Selektivität bei der Hydrogenolyse wurde im gasdurchströmten Semi-Batchreak-

tor und im Festbettreaktor untersucht. Bei der Auswertung der Zusammensetzung des 

Gasphasenproduktstroms wurden die Produkte im Bereich C1 bis C13 berücksichtigt. Die 

Verwendung des benötigten Rückflusskühlers im Semi-Batchreaktor ist bei dieser Ver-

suchsauswertung möglicherweise als problematisch zu betrachten, da in diesem länger-

kettige Kohlenwasserstoffe akkumulieren können. Daher wurde der C2+-Crackmechanis-

mus zusätzlich im Festbettreaktor mit kohlenwasserstoffbeladenen Katalysatorpartikel 
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untersucht. Durch die Untersuchung der Zusammensetzung in den vorgelagerten Kühl-

fallen der FBR-Anlage konnte dort eine Akkumulation flüssiger Kohlenwasserstoffe bis 

einschließlich C13 ausgeschlossen werden, wodurch eine direkte Quantifizierung durch 

eine Gasprobenentnahme möglich war. Allerdings werden durch die geringen Einsatz-

mengen des Modellkohlenwasserstoffs relativ rasch hohe Umsätze erreicht und es findet 

sekundäres Cracken statt. Daher wurden nur die Produktgaszusammensetzungen zu Be-

ginn des Entleerungsvorgangs (nach ca. 20 % der Gesamtentleerungsdauer) betrachtet. 

Bei der Produktgasuntersuchung im Verlauf des Entleerungsvorganges konnte diesbe-

züglich festgestellt werden, dass das Produktspektrum C2 bis C13 frühestens nach 50 % 

der Gesamtentleerungsdauer durch sekundäre Crackprodukte überlagert wird. Die Un-

tersuchungen ergaben außerdem, dass die C2+-Bildungsraten mit der Methanbildungs-

rate korrelieren und wurden daher auf diese normiert. 

In Abb. 5.12 sind die normierten C2+-Produktgasanteile für unterschiedliche Eduktkohlen-

wasserstoffe im Semi-Batchreaktor (C16-C36) und auch im FBR (C28-C44) dargestellt. Dem 

Diagramm kann entnommen werden, dass die ermittelten jeweiligen spezifischen Pro-

duktgasanteile im Bereich C2 bis C13 weniger als 1,5 mol-%CH4 entsprechen und mit zu-

nehmender C-Zahl abnehmen. 

  

Abb. 5.12: Spezifische C2-C13 Produktverteilung bei der Hydrogenolyse im Semi-Batchreaktor und Fest-
bettreaktor für verschiedene Modellkohlenwasserstoffe bei 240 °C und 10 barH2. Weitere Reak-
tionsbedingungen Semi-Batchreaktor: mKat = 0,25 g, dp = 25 µm, m0,Cx = 25 g, UCx < 10 %, 
pges = 10 bar, V̇H2 = 5 lSTP h-1. Weitere Reaktionsbedingungen Festbettreaktor: mkat = 5 g, dp = 
2,2 mm, V̇H2 = 16 lSTP h-1, pges = 16 bar, P0 = 90 %. 

Aufgrund der geringen Produktgasanteile im Verhältnis zu Methan muss von einer hohen 

Fehlerabweichung ausgegangen werden. Innerhalb eines betrachteten Reaktorsystems 
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kann im Rahmen der Messgenauigkeit keine systematische Abhängigkeit vom eingesetz-

ten Modellkohlenwasserstoffs festgestellt werden. Allerdings weisen die unterschiedli-

chen Reaktorsysteme insbesondere im Produktspektrum größer C7 deutliche Unter-

schiede auf. Im Semi-Batchreaktor tritt eine Abnahme der Produktkohlenwasserstoffe in 

der Gasphase deutlich früher auf als im FBR. Dies ist vermutlich auf eine Akkumulation 

und Rückführung der längerkettigen Produktkohlenwasserstoffe im Rückflusskühler zu-

rückzuführen. Daher wird bei der weiteren Ergebnisdarstellung zum C2+-Crackmechanis-

mus nur noch jene aus der FBR-Anlage berücksichtigt. 

In Abb. 5.13 sind die spezifischen C2-C13-Produktgasanteile in Abhängigkeit des H2-Par-

tialdrucks (links) und der Reaktionstemperatur (rechts) dargestellt. Auch hier zeigt sich 

im Rahmen der Messgenauigkeit kein systematischer Einfluss auf das Produktspektrum 

bei der Änderung des jeweiligen Reaktionsparameters.  

  

Abb. 5.13: Spezifische C2-C13-Produktverteilung bei der Hydrogenolyse von Octacosan (C28) im Fest-
bettreaktor für verschiedene H2-Partialdrücke (links) und verschiedene Temperaturen (rechts). 
Weitere Reaktionsbedingungen Festbettreaktor: mkat = 5 g, dp = 2,2 mm, V̇H2 = 16 lSTP h-1, 
pges = 16 bar, P0 = 90 %. 

Die Versuchsergebnisse hinsichtlich der Temperatur-, Druck- und Kettenlängenvariation 

zeigen, dass die C2+-Selektivität zur Optimierung des alternierenden Betriebes kein Ver-

besserungspotenzial hinsichtlich einer Erhöhung des Flüssigkraftstoffanteils aufweist. 

Unabhängig von den Reaktionsbedingungen korrelieren die C2+-Bildungsraten mit der 

Methanbildungsrate. Abschließend ist anzumerken, dass obwohl die Anteile des C2+-

Crackmechanismus im Vergleich zur Methanbildungsrate verhältnismäßig gering er-

scheinen, diese bei der Modellierung der Entleerung nicht vernachlässigt werden dürfen. 

Bei der Sensitivitätsanalyse (s. Anhang C.2.1) kann gezeigt werden, dass insbesondere 

bei zunehmender Kettenlänge im Porensystem (ab C36) der C2+-Crackmechanismus ei-

nen signifikanten Einfluss auf die Entleerungszeit während der Hydrogenolyse hat. 
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5.2.1.2 Wahrscheinlichkeit der Demethylierung bei der Hydrogenolyse 

Die in Kapitel 5.2.1 diskutierte Produktverteilung im Batchreaktor lässt darauf schließen, 

dass es sich bei der hier vorliegenden Demethylierung um einen konsekutiven Crackme-

chanismus handelt. Unter der Annahme, dass der Modellkohlenwasserstoff (MKW), bei-

spielsweise C16, im Überschuss vorliegt, findet bei der nicht-konsekutiven Demethylie-

rung nur eine einfache Methylabspaltung mit anschließender Desorption der Spaltpro-

dukte C1 + C15 statt. Methan und Pentadecan würden im gleichen Mengenverhältnis vor-

liegen und es würden keine niedermolekulareren Spaltprodukte auftreten. Jedoch können 

bereits bei geringen Umsätzen im Batchreaktor (UC16 < 1 %) signifikante Mengen mehr-

fach demethylierter Produkte gefunden werden (Abb. 5.14 links), was auf einen konse-

kutiven Demethylierungsmechanismus hinweist.  

 

Abb. 5.14: Links: Produktstoffmengenverteilung C12-C15 bei der Hydrogenolyse von n-Hexadecan (C16) im 
Batchreaktor nach 4 h (250 °C), 4 h (240 °C), 8 h (230 °C) und 28 h (220 °C) bei einem 
Gesamtdruck von 20 bar (pH2 ≈ pges). Weitere Reaktionsbedingungen: mKat = 0,25 g, dp = 64 µm, 
m0,C16 ≈ 45 g, UC16 < 1 %, UH2 < 4 %. Rechts: Logarithmierung der Produktstoffmengenanteile 
zur Ermittlung der beobachteten Wahrscheinlichkeit der konsekutiven Demethylierung ω bei 
verschiedenen Temperaturen. 

Sekundäres Cracken in den Poren, welches auch zu einer solchen Verteilung führen 

würde, konnte durch Abschätzung des Thiele-Moduls φ und der Konzentrationsberech-

nung im Partikelzentrum ausgeschlossen werden (φ < 0,01, cMKW,Zentrum > 99 % cMKW,Bulk).  

Die bei der konsekutive Demethylierung entstehende Produktverteilung erinnert an die 

der ASF-Verteilung. Osterloh [79] beschrieb die konsekutive Demethylierung daher auch 

als die „Rückreaktion“ der FTS. Eben wie bei dieser kann die Produktverteilung der kon-

sekutiven Demethylierung über einen Wahrscheinlichkeitskoeffizienten ω beschrieben 

werden (s. Kapitel 2.2.2). Neben dem Wahrscheinlichkeitskoeffizienten wird zur Berech-

nung des Stoffmengenanteils xi,n nur noch die Kettenlänge des Produktalkans i sowie des 

Eduktalkans n benötigt. Durch Logarithmieren der Gleichung 2.21 kann die konsekutive 

Demethylierungswahrscheinlichkeit durch Auftragung von ln(xi,n) über der Produktketten-
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länge i bzw. über den Demethylierungsschritt s (= n – i) aus der Steigung und den Ach-

senabschnitt bestimmt werden. 

𝑙𝑛(𝑥𝑖,𝑛) = (𝑛 − 𝑖 − 1) ∙ 𝑙𝑛(𝜔) + 𝑙𝑛(1 − 𝜔) = (𝑘 − 1) ∙ 𝑙𝑛(𝜔) + 𝑙𝑛(1 − 𝜔) (5.7) 

Abb. 5.14 (rechts) zeigt die ermittelte konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω 

von C16 in Abhängigkeit der Temperatur. Mit zunehmender Temperatur steigt die konse-

kutive Crackwahrscheinlichkeit von 0,26 (220 °C) auf 0,45 (250 °C) an, d.h. bei höheren 

Temperaturen nimmt die Geschwindigkeit des C-C-Bruchs gegenüber der Desorption zu. 

Infolgedessen werden beim primären Cracken des Modellkohlenwasserstoffs verstärkt 

niedermolekulare Produkte gebildet.  

Neben der Temperatur wird die konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit auch 

durch den H2-Druck beeinflusst. Gemäß Abb. 5.15 (links) nimmt diese mit steigendem 

Druck ab. Dieser Einfluss kann wie folgt erklärt werden: Nach einem erfolgten C-C-Bruch 

findet mit einer Wahrscheinlichkeit von (1- ω) die Hydrierung und Desorption der Inter-

mediate statt. Die Hydrierung wird bei einem hohen H2-Partialdruck begünstigt und folg-

lich sinkt die Demethylierungswahrscheinlichkeit.  

  

Abb. 5.15: Ermittlung der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ω. Links: Hydrogenolyse von 
C16 im Batchreaktor (230 °C; verschiedene Drücke, pH2 ≈ pges). Laufzeiten: 1,5 h (5 bar), 4 h 
(10 bar) und 8 h (20 bar). Rechts: Hydrogenolyse von C16, C28 und C36 (Batchreaktor) bei 
20 barges (pH2 ≈ pges) und 230 °C. Zeiten: 8 h (C16), 16 h (C28) und 16 h (C36). Weitere Bedin-
gungen für beide Graphen: mKat = 0,25 g, dp = 65 µm, m0,C16 ≈ 45 g, UC16 < 2 %, UH2 < 10 %. 

Abb. 5.15 (rechts) zeigt die Abhängigkeit der konsekutiven Demethylierungswahrschein-

lichkeit von der Kettenlänge der eingesetzten Modellsubstanzen (C16, C28, C36). Eine sig-

nifikante Änderung der Demethylierungswahrscheinlichkeit in Abhängigkeit der Ketten-

länge kann im Rahmen der Messgenauigkeit nicht festgestellt werden. Die Demethylie-

rungswahrscheinlichkeit wird im Folgenden daher nur als Funktion der Temperatur und 

des H2-Partialdrucks betrachtet. Eine empirische Näherung zur Abschätzung der Deme-

thylierungswahrscheinlichkeit kann dem Anhang B.2 entnommen werden. 
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5.2.2 Untersuchungen zur intrinsischen Methanbildungsrate im Semi-
Batchreaktor 

Durch die Einführung der konsekutiven Crackwahrscheinlichkeit wird lediglich die Me-

thanbildungsrate benötigt, um das gesamte entstehende Produktspektrum der konseku-

tiven Demethylierung beschreiben zu können, denn durch Umstellung von Gl. (2.22) kann 

aus der Methanbildungsrate die Abbaurate des Eduktkohlenwasserstoffs mit der Ketten-

länge n ermittelt werden:  

𝛥𝑛𝑛 = (
1−(𝑛−1)𝜔(𝑛−2)+(𝑛−2)𝜔(𝑛−1)

1−𝜔
 + 𝑛𝜔(𝑛−2))

−1

∙ 𝛥𝑛𝐶𝐻4
  (5.8) 

Die Methanbildungsrate eignet sich als Versuchsgröße insofern, als sie direkt im gasför-

migen Produktstrom gemessen werden kann und somit keine fehleranfällige Flüssigpha-

senuntersuchung erforderlich ist. Die intrinsischen Methanbildungsraten wurden im Semi-

Batchreaktor bestimmt (Versuchsdurchführung siehe Kapitel 4.2.3). 

5.2.2.1 Variation der Temperatur und des H2-Partialdrucks bei der 
Hydrogenolyse 

Der Einfluss der Temperatur und des H2-Partialdrucks (bzw. der Konzentration in der 

Flüssigphase cH2,fl) auf die intrinsische Kinetik der Demethylierung wurde zunächst für 

den Druckbereich von 4 bis 50 barges und gleichzeitiger Temperaturvariation bei einem 

jeweils konstanten Reaktordruck untersucht (siehe Abb. 5.16). Die Ermittlung des reakti-

onskinetischen Ansatzes erfolgte hierbei für den Modell-KW C16. 

In Anlehnung an die Herleitung von Kristyan (Kapitel 2.2.1) erfolgte die kinetische Be-

schreibung der Methanfreisetzung bei der Hydrogenolyse durch einen LHHW-Ansatz: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4 =
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑚

(1+𝐾1(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙
𝑛 +𝐾2(𝑇)∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙

0,5 )
𝑝    (5.9) 

Nach Kristyan weist die H2-Ordnung n einen negativen Wert auf, weshalb zur Parametri-

sierung zunächst hohe H2-Partialdrücke untersucht wurden: Für hohe H2-Partialdrücke 

(1 + K2-Term >> K1-Term) vereinfacht sich der LHHW-Ansatz zu Gl (5.10): 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4 =
𝑘𝑚(𝑇) ∙ 𝑐𝐶16,𝑓𝑙 ∙ 𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑚

(1 + 𝐾2(𝑇)∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙
0,5 )

𝑝                        Annahme: 1 + 𝐾2 ∙ 𝑐
𝐻2,𝑓𝑙
0,5  >> 𝐾1 ∙ 𝑐𝐶16,𝑓𝑙 ∙ 𝑐𝐻2

𝑛   (5.10) 
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Abb. 5.16: Beispielhafte Versuchsdaten zur Bestimmung der intrinsischen Methanbildungsrate durch De-
methylierung von C16 im Semi-Batchreaktor: Temperaturvariation von 260 °C bis 240 °C bei 
einem konstanten Reaktordruck (pges = 50 bar). Weitere Reaktionsbedingungen: mKat = 0,25 g, 
dp = 45 µm, m0,C16 = 25 g, UC16 < 10 %, V̇H2 = 5 lSTP h-1. 

Durch Logarithmieren der Methanfreisetzungsrate und Auftragung über der logarithmier-

ten H2-Konzentration (Abb. 5.17 links) wurden die scheinbaren H2-Ordnungen mH2 (Abb. 

5.17 rechts) bei verschiedenen Temperaturen bestimmt (rm,CH4 ~ cH2,fl 
mH2).  

  

Abb. 5.17: Links: Logarithmierte Methanfreisetzungsrate über die logarithmierte H2-Konzentration zur Be-
stimmung der H2-Reaktionsordnung mH2 im Potenzansatz. Rechts: Ermittelte Reaktionsordnung 
mH2 in Abhängigkeit der Temperatur.  

Im untersuchten Druckbereich von 4 bis 50 barges konnte keine temperaturabhängige Än-

derung der Reaktionsordnung mH2,C16 festgestellt werden, welche bei einem vorliegende 

K2-Inhibierungsterm zu erwarten wäre. Der untersuchte Druck- und Temperaturbereich 
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(4 - 50 barges, 190 °C - 250 °C) konnte daher über einen einfachen Potenzansatz be-

schrieben werden und der K2-Inhibierungsterm wird vernachlässigt: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑧 = 𝑘𝑚(𝑇) ∙ 𝑐𝐶𝑥,𝑓𝑙 ∙ 𝑐𝐻2,𝑓𝑙
𝑚     (5.11) 

Die ermittelte mittlere Reaktionsordnung mH2,C16 bezüglich der H2-Konzentration beträgt 

-2,65. Nach der mechanistischen Betrachtung von Kristyan dürfte die Reaktionsordnun-

gen allerdings nur ein Vielfaches von -0,5 betragen. Tatsächlich kann die Demethylierung 

von C16 auch mit dem Ansatz nach Kristyan (mH2,C16 = -2,5) ausreichend genau beschrie-

ben werden, allerdings ist die Betrachtung nach Kristyan bei einer noch folgenden Imple-

mentierung der Kettenlänge zur Berechnung der Reaktionskinetik nicht mehr zielführend. 

Das weitere Vorgehen zur Parametrisierung erfolgt daher auf Basis der formalkinetischen 

Reaktionsordnung mH2,C16 = -2,65.  

Die Aktivierungsenergie EA und der Häufigkeitsfaktors km,0 kann im Arrheniusplot durch 

Auftragung von ln(km) über der reziproken Temperatur T-1 ermittelt werden (Abb. 5.18 

links). Die vorherige Berechnung von km erfolgte nach Gl. (5.12). 

𝑘𝑚(𝑇) =
𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑧

𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙
𝑚     (5.12) 

Innerhalb des untersuchten Druck- und Temperaturbereichs (4 - 50 barges, 190 °C - 250 

°C) weisen die berechneten Methanfreisetzungsraten (Demethylierung von C16) mittels 

Potenzansatz eine Genauigkeit von ± 20 % auf (Abb. 5.18 rechts). 

  

Abb. 5.18: Links: Arrheniusplot zur Ermittlung der Aktivierungsenergie EA und des Häufigkeitsfaktors km,0 
für den formalkinetischen Ansatz (m = -2,65). Rechts: Paritätsplot zum Vergleich der rechne-
risch ermittelten Methanfreisetzungsraten zu den gemessenen Methanfreisetzungsraten.  

Bei einer weiteren Senkung des H2-Partialdrucks (pH2 < 4 bar) werden messtechnisch 

zunehmend niedrigere Methanfreisetzungsraten erfasst als durch den Potenzansatz pro-

gnostiziert. Der für hohe H2-Partialdrücke aus Gl. (5.9) exkludierte K1-Inhibierungsterm 

0,0018 0,002 0,0022
-14

-12

-10

-8

-6

-4

-2

0

ln
(k

m
) 

/ 
-

T -1 / K-1

km,0 = 2,16×1024 m-4,8
 mol

2,6
 s

-1
 kg

-1

kat

Druckbereich: 4-50 barH2

Modell-KW: C16

EA = 258,5 kJ×mol
-1

Formalkinetisch (m = -2,65)

0 0,05 0,1 0,15
0

0,05

0,1

0,15

r m
,C

H
4
,P

o
te

n
z
a

n
s

a
tz

 /
 m

m
o
l 
s

-1
 k

g
-1 k
a

t

rm,CH4,Messung / mmol s-1 kg-1
kat

+20%

-20%

 Formalkinetisch (m = -2,65)



Versuchsergebnisse und Diskussion 

 

 

76 

muss somit in diesem Druckbereich wieder berücksichtigt werden. Bei dieser Betrachtung 

entspricht dann der Reaktionsterm (Zähler im LHHW-Ansatz) dem ermittelten Potenzan-

satz: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4 =
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑚

(1+𝐾1(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙
𝑛 )

𝑝 =
𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑧

(1+𝐾1(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐𝐻2
𝑛 )

𝑝  (5.13) 

Da besonders bei niedrigen H2-Partialdrücken mit einer Deaktivierung zu rechnen ist [78], 

wurde die Ermittlung der Methanfreisetzungsrate in diesem niedrigen Druckbereich durch 

eine stetige Druckabsenkung bei konstanter Temperatur ermittelt (Abb. 5.19). Dadurch 

konnte ein langer Betrieb bei niedrigen H2-Partialdrücken vermieden werden. Dennoch 

sind die Messergebnisse in diesem Bereich kritisch zu betrachten. Mit zunehmender Par-

tialdrucksenkung und insbesondere bei hohen Temperaturen konnte eine konstante Ak-

tivitätsabnahme über einen längeren Zeitraum beobachtet werden. Wie bereits in Kapitel 

2.2.3 diskutiert, ist dieses Verhalten typisch für die Hydrogenolyse. Der niedrige H2-Par-

tialdruck führt zunächst zu einer Bildung stark dehydrierter Spezies auf der Oberfläche 

und im weiteren Verlauf zur Koksbildung [78]. Abhängig von den Reaktionsbedingungen 

und der Laufzeit kann es sich hierbei jedoch auch nur um eine reversible Aktivitätsab-

nahme handeln. Der Übergang zu einer tatsächlichen Deaktivierung ist allerdings flie-

ßend [105]. Die Ermittlung der Methanbildungsrate in diesen instabilen Messbereichen 

erfolgte nach einer Wartezeit von 1 h bis zum theoretischen Erreichen des stationären 

Betriebs nach einem Wechsel des Betriebspunktes. Die Wartezeit basiert auf der Be-

obachtung bei der Änderung der Reaktionsbedingungen im deaktivierungsfreien Be-

triebsfenster (pH2 > 4 bar).  

 

Abb. 5.19: Beispielhafte Versuchsdaten zur Bestimmung der intrinischen Methanbildungsrate durch 
Demethylierung von C16: Druckvariation von 5 barH2 bis 0,6 barH2 bei einer konstanten 
Reaktortemperatur (T = 227 °C). Weitere Reaktionsbedingungen: mKat = 0,25 g, dp = 45 µm, 
m0,C16 = 45 g, UC16 < 15 %, V̇H2 = 5 lSTP h-1. 
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Zur weiteren Parametrisierung des vorliegenden LHHW-Ansatzes muss Gl. (5.13) linea-

risiert und logarithmiert werden: 

(
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑚

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑚𝑒𝑠𝑠
)

1/𝑝

− 1 = (
𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑧

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑚𝑒𝑠𝑠
)

1/𝑝

− 1 =  𝐾1(𝑇) ∙ 𝑐𝐶16,𝑓𝑙 ∙ 𝑐𝐻2,𝑓𝑙
𝑛  (5.14) 

𝑙𝑛 [𝑐𝐶16,𝑓𝑙
−1 (

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑧

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝑚𝑒𝑠𝑠
)

1/𝑝

− 1]  =  𝑛 ∙ 𝑙𝑛[𝑐𝐻2]  +  𝑙𝑛[𝐾1(𝑇)] (5.15) 

Durch Auftragung von Gl. (5.15) über der logarithmierten H2-Konzentration ln(cH2,fl) kann 

die H2-Reaktionsordnung im Hemmterm nH2,C16 über die Steigung grafisch ermittelt wer-

den (Abb. 5.20 links). Die beste Übereinstimmung konnte mit einer Ordnung bezüglich 

des Hemmterms p = 1 erreicht werden. Im untersuchten Temperatur- und H2-Partial-

druckbereich (217 °C – 240 °C, 0,6 barH2 – 4 barH2) ergibt sich eine mittlere Reaktions-

ordnung nH2 von ungefähr -3,41 (Abb. 5.20 rechts). 

  

Abb. 5.20: Links: Auftragung von Gl. (5.15) zur Bestimmung der H2-Reaktionsordnung nH2,C16 im K1-Hemm-
term für verschiedenen Temperaturen. Rechts: Ermittelte Reaktionsordnungen nH2,C16 in Abhän-
gigkeit der Temperatur. 

Aus Abb. 5.20 (links) kann zudem über den Achsenabschnitt die temperaturabhängige 

Gleichgewichtskonstante K1(T) ermittelt werden.  

Die Parameterbestimmung bezüglich der scheinbaren Adsorptionsenthalpie ΔHK1 und 

des Häufigkeitsfaktors K1,0 erfolgt, analog zur Parametrisierung von km, durch Auftragung 

von ln(K1) über der reziproken Temperatur T-1 (Arrhenius-Plot s. Abb. 5.21 links). Für die 

scheinbare Adsorptionsenthalpie wurde ein Wert von ΔHK1 = 225,5 kJ mol-1 bestimmt. 

Die Genauigkeit des reaktionskinetischen Ansatzes zur Berechnung der Methanfreiset-

zungsrate kann bis auf wenige Ausnahmen mit ± 20 % angegeben werden (Abb. 5.21 

rechts). 
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Die temperatur- und druckabhängige Berechnung der intrinsischen Methanfreisetzungs-

rate bei der Demethylierung von Hexadecan (C16) kann zusammenfassend nach Gl. 

(5.16) berechnet werden.  

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 =
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐

𝐻2,𝑓𝑙

𝑚𝐻2,𝐶16

1+𝐾1(𝑇)∙𝑐𝐶16,𝑓𝑙∙𝑐
𝐻2,𝑓𝑙

𝑛𝐻2,𝐶16
   (5.16) 

  

Abb. 5.21: Links: Arrheniusplot zur Ermittlung der scheinbaren Adsorptionsenthalpie ΔHK1 und des Häufig-
keitsfaktors K1,0 für den formalkinetischen Ansatz (mH2,C16 = -2,65 und nH2,C16 = -3,41). Rechts: 
Paritätsplot zum Vergleich der rechnerisch ermittelten Methanfreisetzungsraten mit den gemes-
senen Methanfreisetzungsraten. 

Die Parametersätze für den formalkinetischen Ansatz und für den mechanistischen An-

satz nach Kristyan sind nachfolgend aufgelistet: 

Tab. 5.3: Reaktionskinetische Parameter zur Ermittlung der Methanfreisetzung bei der Hydrogenolyse von 
Hexadecan (C16) mittels LHHW-Ansatz auf formalkinetischer Basis und nach der mechanis-
tischen Herleitung von Kristyan. 

 
Formalkinetisch 

(LHHW-Parameter) 

Ansatz nach Kristyan  

(LHHW-Parameter) 

   km,0 2,16 ∙ 1024  a 6,65 ∙ 1022  a 

K1,0 8,97 ∙ 1021  b 3,51 ∙ 1022  b 

EA 258,5 kJ mol-1 246,9 kJ mol-1 

ΔHK1 207,7 kJ mol-1 215,1 kJ mol-1 

mH2,C16 -2,65 -2,5 

nH2,C16 -3,41 -3,5 

       a 𝑚𝑜𝑙−𝑚 𝑚3(1+𝑚) 𝑠−1 𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡
−1             b  𝑚𝑜𝑙−(1+𝑛) 𝑚3(1+𝑛) 

 

Die Modellierung der Methanbildungsrate rm,CH4 sowohl mit dem formalkinetischen Ansatz 

als auch nach dem mechanistischen Ansatz von Kristyan bilden die Versuchsergebnisse 
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gut ab (Abb. 5.22). Der hier ermittelte mechanistische Ansatz entspricht dem dritten pos-

tulierten RDS-Ansatz von Kristyan mit einer H2-assistierten Spaltung der C-C-Bindung 

(Kapitel 2.2.4), allerdings ohne eine konkurrierende Adsorption von H2 auf den aktiven 

Zentren. Die ermittelten Reaktionsordnungen weisen darauf hin, dass vor dem geschwin-

digkeitsbestimmenden C-C-Bruch sieben H-Atome vom adsorbierten Kohlenwasserstoff 

abgespalten werden müssen.  

 

Abb. 5.22: Vergleich der modellierten intrinsischen Methanfreisetzungskurven (Linien) nach Gl. (5.16) zu 
den experimentell ermittelten Methanfreisetzungsraten (Symbole) bei der Demethylierung von 
Hexadecan C16 bei verschiedenen Temperaturen und H2-Konzentrationen cH2,fl. 

In Abhängigkeit der Wasserstoffkonzentration kann für den formalkinetischen Ansatz (Gl. 

(5.16)) eine Grenzfallbetrachtung durchgeführt werden (vgl. Abb. 5.23): 

Für die Fallbetrachtung (1) wird angenommen, dass die Wasserstoffkonzentration gegen 

null läuft. Aufgrund der negativen Ordnung der Wasserstoffkonzentration im Nenner gilt 

K1-Term >> 1 und der formalkinetische Ansatz vereinfacht sich wie folgt: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 =
𝑘𝑚(𝑇)

𝐾1(𝑇)
∙ 𝑐𝐻2,𝑓𝑙

0,76                               für Fall (1):    𝑐𝐻2,𝑓𝑙 → 0         (5.17) 

Läuft die Wasserstoffkonzentration hingegen gegen unendlich (K1-Term << 1), kann ent-

sprechend der Fallbetrachtung (2) der K1-Term im Nenner vernachlässigt werden und für 

die Methanfreisetzungsrate gilt Gl. (5.18).  

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 = 𝑘𝑚(𝑇) ∙ 𝑐𝐶16,𝑓𝑙 ∙ 𝑐𝐻2,𝑓𝑙
−2,65             für Fall (2):    𝑐𝐻2,𝑓𝑙 → ∞   (5.18) 

In Abb. 5.23 sind die Verläufe der aus den Grenzfallbetrachtungen resultierenden formal-

kinetischen Ansätze für eine beispielhafte Reaktionstemperatur von 227 °C dargestellt. 

Hierbei zeigt sich, dass außerhalb eines Wasserstoffkonzentrationsbereichs von ca. 6 bis 

25 mol m-3 mit einer ausreichend hohen Genauigkeit auch jeweils die vereinfachten for-

malkinetischen Ansätze aus der Grenzfallbetrachtung verwendet werden können. 
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Abb. 5.23: Grenzfallbetrachtung des formalkinetischen Ansatzes in Abhängigkeit der Wasserstoffkonzen-
tration: (1) die Wasserstoffkonzentration läuft gegen null (cH2,fl → 0) und (2) die Wasserstoffkon-
zentration läuft gegen unendlich (cH2,fl → ∞). 

Negative Ordnungen in einem LHHW-Ansatz, insbesondere mit derart hohen Beträgen, 

wie sie hier ermittelt wurden, stellen durchaus eine Seltenheit bei der reaktionskineti-

schen Beschreibung dar. Aufgrund der negativen Ordnungen bezüglich H2 entspricht die 

charakteristische Beschreibung des Reaktions- und Hemmterms auch nicht der klassi-

schen Betrachtungsweise, welche auf Adsorptionseffekte (z.B. Oberflächensättigung, 

konkurrierende Adsorption) beruhen. In der vorliegenden Formalkinetik beschreibt der 

Reaktionsterm (Zähler) die Ausbildung der reaktiven Spezies im vorgelagerten Reakti-

onsgleichgewicht durch die Abspaltung von Wasserstoff. Entsprechend der mechanisti-

schen Betrachtung von Kristyan müssen im dazu vorliegenden Fall (C16) sieben H-Atome 

abgespalten werden. Eine Erhöhung des H2-Partialdrucks führt daher zu einer sensitiven 

Verschiebung des dem geschwindigkeitsbestimmenden Schritt vorgelagerten Gleichge-

wichts der adsorbierten Oberflächenintermediate in Richtung Edukte, wodurch die Reak-

tion deutlich langsamer abläuft.  

Der Inhibierungsterm (Nenner) ist dagegen ein Maß für die Bindungsstärke der C-M-Bin-

dung auf der Katalysatoroberfläche. Bei einem ausreichenden H2-Partialdruck (hier: 

> 4 bar) ist die Bindungsstärke nicht maßgeblich, sondern die Gleichgewichtseinstellung 

im Reaktionsterm. Nimmt der H2-Partialdruck allerdings weiter ab, führt dies zu einer Aus-

bildung stärker dehydrierter Oberflächenintermediate, welche nur langsam wieder hy-

driert werden können und so die Oberfläche blockieren. Darüber hinaus wird auch die 

Spaltung der C-C-Bindung bei niedrigen H2-Konzentrationen beeinträchtigt. Dies ist zum 

einen darauf zurückzuführen, dass für die geschwindigkeitsbestimmende C-C-Spaltung 

gelöster Wasserstoff benötigt wird und zum anderen können sich stärkere C-M-Bindun-

gen nach einer C-C-Bindungsspaltung ausbilden, da weniger schwächende C-H-Bindun-

gen am abgespaltenen Kohlenstoff vorhanden sind. Folglich läuft die Reaktion bei nied-

rigen H2-Partialdrücken langsamer ab. 
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5.2.2.2 Einfluss der Alkankettenlänge auf die Hydrogenolyse 

Zur Untersuchung des Einflusses der Alkankettenlänge auf die Reaktionskinetik wurden 

neben n-Hexadecan (C16) noch für n-Octacosan (C28) und n-Hexatriacontan (C36) reakti-

onskinetische Messungen durchgeführt. Diese beinhalteten eine Temperaturvariation 

von 220 °C bis 240 °C bei einem konstanten H2-Partialdruck von 10 barH2 und eine H2-

Partialdruckvariation von 0,9 barH2 bis 15 barH2 bei 240 °C. Hinsichtlich der ermittelten 

Aktivierungsenergien EA bei der Temperaturvariation konnten nur marginale Abweichun-

gen in Abhängigkeit der Alkankettenlänge festgestellt werden: 259 kJ mol-1 (C16), 256 kJ 

mol-1 (C28) und 255 kJ mol-1 (C36). Aufgrund der geringen Abweichung wurde die Aktivie-

rungsenergie als unabhängig von der Kettenlänge betrachtet (rel. Fehler < 10 %). 

Als vereinfachter Ansatz wurde die Änderung der kettenlängenabhängigen Reaktionsrate 

durch eine Änderung der Reaktionsordnungen berücksichtigt. Die Bestimmung der Re-

aktionsordnung bezüglich mH2 und nH2 für C28 sowie C36 erfolgte analog zum Vorgehen 

in Kapitel 5.3.3 durch eine Partialdruckvariation im Bereich von 1 bis 30 barH2. Die ermit-

telten Reaktionsordnungen mH2 und nH2 sind in Abb. 5.24 dargestellt. Es zeigt sich, dass 

die negativen Beträge der Reaktionsordnungen mit ansteigender Kettenlänge zunehmen. 

Die modellierten Methanfreisetzungsraten im Vergleich zu den messtechnisch ermittelten 

Werten sind in Abb. 5.25 dargestellt. Durch die Anpassung dieses einzigen Parameters 

können die Messwerte immerhin mit einer Genauigkeit von ± 35 % berechnet werden. 

  

Abb. 5.24: Bestimmung der Reaktionsordnungen mH2 und nH2 durch eine H2-Partialdruckvariation von 
0,9 - 15 bar bei 240 °C im Semi-Batchreaktor. Weitere Reaktionsbedingungen: mKat = 0,25 g, 
dp = 45 µm, m0,Ci = 45 g, UCi < 15 %, V̇H2 = 5 lSTP h-1. 

Abb. 5.25 zeigt, dass insbesondere bei hohen H2-Partialdrücken pH2 die Demethylie-

rungsreaktion mit zunehmender Kettenlänge langsamer abläuft. Dies ist eine durchaus 

interessante Feststellung, da bei der Hydrogenolyse in der Gasphase ein invertiertes Ver-
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halten vorliegt. Flaherty [93, 124] und Bond [78] konnten zeigen, dass die Methanfreiset-

zungsrate mit zunehmender Alkankettenlänge bei einer Gasphasenreaktion im Bereich 

C2-C10 zunimmt. Darüber hinaus wurden in diesen Arbeiten konstante Reaktionsordnun-

gen festgestellt und die Erhöhung der Reaktionsrate mit zunehmender Kettenlänge durch 

ein Senkung der Aktivierungsenergie [93, 124] erklärt. Dieses Verhalten konnte für die 

Hydrogenolyse in der Flüssigphase somit nicht bestätigt werden. 

 

Abb. 5.25: Vergleich der modellierten formalkinetischen Methanfreisetzungskurven (Linien) zu den expe-
rimentell ermittelten Methanfreisetzungsraten (Symbole) bei der Demethylierung von C16, C28 
und C36. Berechnung der intrinsischen Methanfreisetzungsrate nach Gl. (5.16) mit den in Abb. 
5.24 ermittelten Reaktionsordnungen. Reaktionsbedingungen siehe Abb. 5.24. 

Die hier ermittelten Reaktionsordnungen sind darüber hinaus nicht mehr durch den me-

chanistischen Ansatz nach Kristyan [86] erklärbar. Im Sinne der mechanistischen Be-

trachtung stellt sich dabei die Frage, ob der C-C-Bruch tatsächlich nur bei einem spezi-

ellen dehydrierten Oberflächenintermediat abläuft. Würde der C-C-Bruch bei einem Mix 

aus unterschiedlich stark dehydrierten Oberflächenintermediaten erfolgen, wäre dies eine 

Erklärung für die abweichenden Reaktionsordnungen. Des Weiteren bleibt offen, ob mög-

licherweise ab einer bestimmten Kettenlänge bei der vorgelagerten Dehydrierung statt 5 

H-Atome sprunghaft nun 6 H-Atome abgespaltet werden (z.B. bei Kohlenwasserstoffen 

≥ C28). In diesem Fall müsste die Kettenlängenabhängigkeit der Reaktionsgeschwindig-

keit allerdings zusätzlich in der Häufigkeitskonstante km,0 und der Gleichgewichtskon-

stante K1,0 berücksichtigt werden.  

5.2.3 Deaktivierungsverhalten bei der Hydrogenolyse 

In dieser Arbeit erfolgte keine systematische Untersuchung des Deaktivierungsverhal-

tens. Allerdings konnten dennoch kritische Reaktionsbedingungen hinsichtlich einer De-

aktivierung identifiziert werden. 
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Bei der Untersuchung der Reaktionskinetik im Semi-Batchreaktor konnte insbesondere 

bei einer Kombination aus hohen Reaktionstemperaturen und niedrigen H2-Partialdrü-

cken eine deutliche Aktivitätsabnahme beobachtet werden. Ein beispielhafter Verlauf die-

ser Aktivitätsabnahme ist in Abb. 5.26 für eine Temperatur von 240 °C und einem H2-

Partialdruck von 0,6 bar gegeben. 

 

Abb. 5.26: Deaktivierungsverhalten bei der Demethylierung von C16 im Semi-Batchreaktor bei 0,6 barH2 
und 240 °C. Start des Deaktivierungsversuchs durch Drucksprung von 15 barH2 auf 0,6 barH2. 
Weitere Reaktionsbedingungen: mKat = 0,25 g, dp = 45 µm, m0,C16 = 45 g, UC16 ≈ 54 %, 
V̇H2 = 5 lSTP h-1. 

Nach einer Drucksenkung von 15 barH2 auf 0,6 barH2 steigt die Methanfreisetzung zu-

nächst stark an. Dieses Verhalten wird auch bei Reaktionsbedingungen beobachtet, wel-

che nicht zu einer Deaktivierung führen. Zum einen wird bei dem Druckwechsel Methan, 

welches in der Suspension gelöst vorliegt, freigesetzt und zum anderen könnte eine 

Gleichgewichtsverschiebung der Oberflächenintermediate zu einem kurzzeitigen Me-

thananstieg führen. Der Einlaufprozess nach einem Druckwechsel war beim Anfahren 

stabiler Reaktionsbedingungen nach ca. 1 h abgeschlossen. Bei einem Druckwechsel 

auf unter 4 barH2 konnte im Semi-Batchreaktor jedoch eine verlängerte Einlaufphase be-

obachtet werden. Der Beispielverlauf der Aktivitätsabnahme in Abb. 5.26 bei 0,6 barH2 

und 240 °C erreicht selbst nach 24 h noch keinen stationären Zustand. Dabei ist zu be-

obachten, dass die Aktivitätsabnahme innerhalb der ersten 4 h am stärksten ausgeprägt 

ist und anschließend abflacht. Beim Wiederanfahren des Referenzbetriebspunktes bei 10 

barH2 war eine stark verminderte Aktivität zu beobachten, welche mit zunehmender Lauf-

zeit in diesem Betriebspunkt wieder anstieg. Allerdings konnte selbst nach 14 h Regene-

ration bei hohem Druck nur noch eine Restaktivität von 30 % festgestellt werden.  

Wird statt 240 °C eine deutlich niedrigere Temperatur von 180 °C gewählt, kann bei 

0,6 barH2 ein ähnlicher Aktivitätsverlust beobachtet werden. Dieser stellte allerdings keine 
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dauerhafte (irreversible) Deaktivierung dar, so dass nach dem Umschalten auf den Re-

ferenzpunkt 240 °C und 10 barH2 die ursprüngliche Methanfreisetzungsrate erreicht 

wurde. Folglich werden bei diesen Bedingungen zwar stark dehydrierte Oberflächenin-

termediate gebildet, welche entweder eine geringere Reaktivität aufweisen oder die Ka-

talysatoroberfläche blockieren; diese können aber wieder hydriert werden. Daher ist bei 

moderaten Temperaturen von einem reversiblen Aktivitätsverlust auszugehen. 

Qualitativ konnte somit eine zeitlich fortschreitende Deaktivierung festgestellt werden, 

welche durch eine Kombination aus niedrigen H2-Partialdrücken und hohen Temperatu-

ren begünstigt wird. Bei der Untersuchung des alternierenden Betriebs erfolgte die Ent-

leerung im Zyklusbetrieb bei 3 barH2 und 230 °C. Bereits bei diesen Bedingungen besteht 

eine potenzielle Verkokungsgefahr, auch wenn eine Deaktivierung während der Zyklus-

variation nicht festgestellt werden konnte.  

Zur Beschleunigung der Entleerung im alternierenden Betrieb und gleichzeitiger Vermei-

dung einer Katalysatorverkokung ist daher eine Temperaturerhöhung in Kombination mit 

einem FTS-typischen H2-Partialdruck (10 barH2) sinnvoller. So kann auch gewährleistet 

werden, dass der H2-Partialdruck über der Katalysatorschüttung nicht in einen H2-Bereich 

mit potenzieller Deaktivierung absinkt. 

5.3 Entleerung eines mit Modellwachs befüllten Katalysators im Festbett 
durch Hydrogenolyse 

Die Entleerung eines mit Modellwachs befüllten Katalysators mittels Hydrogenolyse 

wurde sowohl im klassischen Festbettreaktor als auch in der Magnetschwebewaage mit 

zwangsdurchströmtem Katalysatorbett durchgeführt. Hierzu wurde der Katalysator mit ei-

nem Modellwachs (meist Octacosan) vorbeladen. Die Beladung erfolgte bei der Magnet-

schwebewaage in-situ über einen KW-Sättiger und beim klassischen Festbettreaktor ex-

situ in einem Rotationsverdampfer (Details s. Kapitel 4.2.1). Im Rahmen der Untersu-

chungen konnten initiale Porenfüllgrade P0 im Bereich 90 bis 95 % erreicht werden. Das 

Vorgehen bei der ex-situ Beladung konnte in Vorversuchen bezüglich der Reproduzier-

barkeit und Ausschluss einer oxidativen Deaktivierung validiert werden (Anhang B.3). 

Durch Aufheizung des Reaktors in einer H2/N2-Atmosphäre wird die Hydrogenolyse Re-

aktion gestartet und das Modellwachs im Inneren der Katalysatorpartikel wird gecrackt. 

Eine Aufheizung unter reiner Stickstoffatmosphäre war nicht zielführend und führte zu 

einer instantanen Deaktivierung des Katalysators. Im Gegensatz zu den Versuchen im 

Semi-Batchreaktor finden im FBR auch sekundäre Crackreaktionen statt, wodurch der 

Modellkohlenwasserstoff sukzessive kürzerkettig wird. Die Folge der sukzessiven Crack-

reaktion ist ein erhöhter Sättigungsdampfdruck der Bruchstücke, der den (überlagerten) 

Abtransport über die Gasphase begünstigt. 

5.3.1 Abhängigkeit der Hydrogenolyse im Festbett vom H2-Partialdruck 

Im Rahmen der Parameterstudie sollen zunächst die Messergebnisse der H2-Partial-

druckvariation vorgestellt werden. Als Messsignal für den Fortschritt der instationären 
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Entleerung des Katalysatorbettes im klassischen Festbettreaktor mittels Hydrogenolyse 

wird die Methankonzentration bzw. die daraus errechnete Methanbildungsrate herange-

zogen. Die Methankonzentration eignet sich insofern, als Methan das Hauptprodukt der 

Hydrogenolyse darstellt (Kapitel 5.2.1) und darüber hinaus messtechnisch kontinuierlich 

erfasst werden kann. Die ermittelten Methanbildungsraten der H2-Partialdruckvariation 

während der instationären Entleerung der mit n-Octacosan beladenen Katalysatorpartikel 

sind in Abb. 5.27 (links) dargestellt. Analog wurde die Entleerung der Katalysatorschüt-

tung in der Magnetschwebewaage mit zwangsdurchströmtem Bett durchgeführt. Die er-

mittelten Beladungen dieser Messreihe sind in Abb. 5.27 (rechts) dargestellt.  

   

Abb. 5.27: Methanbildungsrate im FBR (links) und Beladung in der MSW (rechts) während der instationär-
en Entleerung eines mit n-Octacosan beladenen Katalysatorbetts (dp = 2,2 mm) bei verschie-
denen H2-Partialdrücken (pges = 16 bar, H2 + N2) und konstanter Temperatur T = 240 °C. 
Zusätzlich intrinsische Methanbildungsrate (links) nach Gl. (5.16). LHHW-Modellparameter: 
mH2,C28 = -2,82 und nH2,C28 = -3,5. Weitere Reaktionsbedingungen im FBR: mkat = 5 g, 
τ* = 9581 kgkat s m-3, uleer,RB = 5,5 ∙ 10-3 m s-1, P0 = 90 - 95 %. MSW: mkat = 0,24 g, 
τ* = 2906 kgkat s m-3, uleer,RB = 1,3 ∙ 10-3 m s-1, P0 ≈ 90 %. 

In beiden Reaktoren wurden die Versuche nicht mit den zylindrischen Vollpartikeln (l = 

4,8 mm, d = 4,8 mm), sondern mit einer zerkleinerten Katalysatorcharge (dp = 2,2 mm) 

durchgeführt. Hinsichtlich der Versuchsdurchführung unterscheiden sich die Entlee-

rungsversuche in der eingesetzten Katalysatormasse und der modifizierten Verweilzeit 

(FBR: mkat = 5 g, τ* = 9581 kgkat s m-3 bzw. MSW: mkat = 0,24 g, τ* = 2906 kgkat s m-3). 

Durch die Verwendung des konventionellen Co-basierten FT-Katalysators kann in nur 

wenigen Stunden eine vollständige Entleerung des Katalysatorbettes durch die Hydro-

genolyse erreicht werden. Dabei führt eine Absenkung des Wasserstoffpartialdrucks um 

3 bar im untersuchten Reaktionsbereich zu einer Verdopplung der Methanbildungsrate 

und einer entsprechenden Reduktion der Entleerungsdauer. Die initiale Methanbildungs-

rate nach dem Erreichen der Reaktionstemperatur entspricht dabei der intrinsischen Re-

aktionsrate der Demethylierung rm,CH4,LHHW für den Modellkohlenwasserstoff C28, welche 
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im Semi-Batchreaktor parametrisiert wurde. Mit zunehmender Versuchsdauer ist ein An-

stieg der Methanbildungsrate zu verzeichnen, dessen Ausprägung bei niedrigen H2-Par-

tialdrücken zunimmt. Dieser Anstieg ist durchaus plausibel, da mit zunehmender Ver-

suchsdauer die mittlere Kettenlänge der Kohlenwasserstoffe im Porensystem abnimmt. 

Entsprechend der ermittelten Kettenlängenabhängigkeit der Reaktionskinetik führt dies 

qualitativ zu einer erhöhten Methanbildungsrate. Die stärkere Ausprägung bei niedrigen 

H2-Partialdrücken im Vergleich zu den höheren ist das Resultat der Überlagerung von 

Demethylierungskinetik und Abtransportkinetik. Bei höheren Demethylierungsraten und 

konstanter Abtransportkinetik werden kurzkettige KWe vergleichsweise schneller gebil-

det, als sie abtransportiert werden. Die mittlere Kettenlänge der Kohlenwasserstoffe in 

den Poren nimmt schneller ab und verstärkt die Demethylierungskinetik weiter. 

Bei der Entleerung der Katalysatorpartikel erscheinen zwei Modellvorstellungen realis-

tisch: (1) Die Oberfläche ist bis zum Erreichen der Monolage mit einer flüssigen Kohlen-

wasserstoffphase bedeckt und somit unabhängig vom Porenfüllgrad [128]. (2) Dem An-

stieg der Methanbildungsrate durch die Abnahme der mittleren Kettenlänge wirkt eine 

teilkompensatorische Aktivitätsabnahme durch eine Verringerung Oberflächenbede-

ckung entgegen (z.B. Shrinking-Core-Modell). Eine direkte Evaluierung der Modellvor-

stellungen zum Bedeckungsgrad ist auf der Basis der hier vorgestellten Versuchsergeb-

nisse noch nicht möglich. Eine detaillierte Betrachtung dazu erfolgt in einer Sensitivitäts-

analyse zum Entleerungsprozesses in Anhang C.2.1. Entsprechend der Sensitivitätsana-

lyse ist davon auszugehen, dass die Oberfläche bis zum Erreichen einer Monolage voll-

ständig mit flüssigen Kohlenwasserstoffen benetzt bleibt. 

Im FBR war eine Senkung des Wasserstoffpartialdrucks unter 10 bar aufgrund der be-

schränkten Wärmeabfuhr bei der exothermen Hydrogenolyse nicht möglich und führte zu 

einer Zündung im Katalysatorbett. Trotz der reaktorbedingten Unterschiede in der modi-

fizierten Verweilzeit τ* und der Leerrohrgeschwindigkeit unter Reaktionsbedingungen 

uleer,RB weisen die Entleerungszeiten im FBR eine gute Übereinstimmung mit denen in 

der MSW auf (vgl. Abb. 5.27 links und rechts).  

Nach der vollständigen Entleerung im FBR wurde zusätzlich die Kohlenwasserstoffver-

teilung nach dem Reaktor analysiert. Ein signifikanter Anteil des beladenen Octacosans 

wird dabei zu Methan gecrackt (Abb. 5.28). Bei der C2-C28-Verteilung zeigt sich im Allge-

meinen folgendes Bild: Langkettige Kohlenwasserstoffe, wie das als Modellwachs einge-

setzte Octacosan, sind aufgrund ihres geringen Dampfdrucks nur in geringen Mengen 

nach der Entleerung mittels Hydrogenolyse vorhanden. Kohlenwasserstoffe mit mittlerer 

Kettenlänge (ca. C10-C20) stellen gewichtstechnisch den Großteil am Produktspektrum 

(ohne Methan) dar. Der Massenanteil kürzerer Kohlenwasserstoffe nimmt stetig ab. Der 

stoffmengenbezogene Anteil der kürzeren Kohlenwasserstoffe hingegen weist ein Mini-

mum zwischen C4 und C6 auf, welches ebenfalls von Kulikova bei der Co-katalysierten 

Hydrogenolyse festgestellt wurde [82 - 84] und auch innerhalb dieser Arbeit durch den 

festgestellten C2+-Crackmechanismus (Kapitel 5.2.1.1) erklärbar ist.  
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Darüber hinaus erhöht sich mit abnehmenden Wasserstoffpartialdruck und einer folglich 

beschleunigten Entleerung der kumulierte Massenanteil von Methan bis zur vollständigen 

Entleerung im FBR von 32 %C bei 16 barH2 auf 43 %C bei 10 barH2 (Abb. 5.28 unten). 

Dies entspricht im Mittel etwa einer 7-fachen Demethylierung (= nCH4 ∙ n0,C28
-1) des ein-

gesetzten Octacosans bei 16 bar H2 und einer 10-fachen Demethylierung bei 10 bar H2 

(Abb. 5.28 oben).  

 

Abb. 5.28: Verteilung der Kohlenwasserstoffe nach der Entleerung des mit Octacosan (C28) beladenen 
Katalysatorbetts im FBR bei verschiedenen H2-Partialdrücken. Darstellung als Massenver-
teilung (unten) und Stoffmengenverteilung bezüglich der eingesetzten C28-Stoffmenge (oben). 
Reaktionsbedingungen siehe Abb. 5.27. 

Folglich finden bei niedrigeren H2-Partialdrücken sekundäre Crackreaktion verstärkt statt 

und überlagern somit die parallel stattfindende Verdunstung der Kohlenwasserstoffe. Ent-

sprechend nimmt die quantifizierte Masse der C2-C28-Kohlenwasserstoffe ab. Das stoff-

mengenbezogene Maximum verschiebt sich dabei von C18 bei 16 barH2 zu C14 bei 10 

barH2. Bei den mittels GC quantifizierten Kohlenwasserstoffen handelt es sich fast aus-

schließlich um n-Alkane. Eine parallel ablaufende Isomerisierungsreaktion wurde auf-

grund des geringen Isomerenanteils (< 1 Gew-%C) vernachlässigt. 

5.3.2 Einfluss der Temperatur auf die Hydrogenolyse im Festbett 

Analog zur Variation des H2-Partialdrucks wurde die Temperaturvariation sowohl im FBR 

(Abb. 5.29 links) als auch in der MSW (Abb. 5.29 rechts) durchgeführt.  

Eine Temperaturerhöhung um 5 °C führt dabei zu einer Verdopplung der Methanbil-

dungsrate und weist damit eine signifikante Temperaturabhängigkeit auf. Die ermittelten 
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Verläufe der Methanbildungsraten bei Temperatursprüngen von 5 °C im Bereich von 

230 bis 240 °C sind dabei nahezu identische zu den Verläufen der Variation des H2-Par-

tialdrucks mit 3 barH2 Drucksprüngen. Im Rahmen der Messgenauigkeit findet auch hier 

eine vollständige Entleerung des Katalysatorbettes statt (Abb. 5.29 rechts). Das zeitliche 

Ende der Methanfreisetzung im FBR zeigt auch hier eine gute Übereinstimmung mit dem 

Zeitpunkt der vollständigen Entleerung in der MSW. Die initiale Reaktionsrate nach dem 

Erreichen der Reaktionstemperatur entspricht auch hier ungefähr der intrinsischen Reak-

tionsrate der Demethylierung rm,CH4,LHHW für den Modellkohlenwasserstoff C28 

(mH2,C28 = -2,82, nH2,C28 = -3,5) nach Gl. (5.16). 

  

Abb. 5.29: Methanbildungsrate im FBR (links) und Beladung in der MSW (rechts) bei der instationären 
Entleerung eines mit n-Octacosan beladenen Katalysatorbetts (dp = 2,2 mm) bei verschiedenen 
Temperaturen und 10 bar H2-Partialdruck (pges = 16 bar, Rest: N2). Zusätzlich intrinsische 
Methanbildungsrate (links) nach Gl. (5.16). LHHW-Modellparameter: mH2,C28 = -2,82 und 
nH2,C28 = -3,5. Weitere Reaktionsbedingungen im FBR: mkat = 5 g, τ* = 9581 kgkat s m-3, uleer,RB ≈ 
5,5 ∙ 10-3 m s-1, P0 = 90 - 95 %. MSW: mkat = 0,24 g, τ* ≈ 2906 kgkat s m-3, uleer,RB = 1,3 ∙ 10-3 m 
s-1, P0 ≈ 90 %. 

Eine Variation der Temperatur beeinflusst neben der Reaktionsgeschwindigkeit der Hyd-

rogenolyse auch den Abtransport der Kohlenwasserstoffe, da mit einer Temperaturerhö-

hung auch eine Erhöhung des Sättigungsdampfdruckes und der Diffusionskoeffizienten 

einhergeht. Zur Evaluierung dieses Einflusses sind die kumulierten Produktspektren für 

den Temperaturbereich von 230 bis 245 °C in Abb. 5.30 dargestellt. Mit einer Tempera-

turerhöhung geht sowohl ein Anstieg der gebildeten Methanmenge als auch eine Ver-

schiebung des Produktspektrums zu geringeren Kettenlängen einher, wie sie auch bei 

der H2-Partialdruckvariation beobachtet werden konnte. Die Verschiebung korreliert da-

bei primär mit der Methanbildungsrate. Eine signifikante Verschlechterung des Abtrans-

portes der Produkte durch die Temperaturerniedrigung kann somit nicht explizit beobach-

tet werden (vergl. Abb. 5.28 bei 16 barH2 mit Abb. 5.30 bei 230 °C). 
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Abb. 5.30: Verteilung der Kohlenwasserstoffe nach der Entleerung des mit Octacosan (C28) beladenen Ka-
talysatorbetts im FBR bei verschiedenen Temperaturen. Darstellung als Massenverteilung 
(unten) und Stoffmengenverteilung bezüglich der eingesetzten C28-Stoffmenge (oben). Reak-
tionsbedingungen siehe Abb. 5.29. 

5.3.3 Variation der Alkankettenlänge bei der Hydrogenolyse im Festbett 

Die Untersuchung der instationären Entleerung des Katalysatorbettes in Abhängigkeit der 

Alkankettenlänge erfolgte mit den Modellkohlenwasserstoffen C20, C28, C36 und C44. Die 

dabei ermittelten Methanfreisetzungsraten rm,CH4 während der Entleerung sind in Abb. 

5.31 dargestellt. Zusätzlich wurden die Methanfreisetzungsraten rm,CH4,LHHW nach dem 

LHHW-Ansatz in Abhängigkeit der Kettenlänge mit angegeben. Da lediglich für C16, C28 

und C36 die Reaktionsordnungen innerhalb der reaktionskinetischen Untersuchung ermit-

telt wurden, mussten jene für C20 linear interpoliert werden. Die Reaktionsordnung für C44 

wurde entsprechend der vorliegenden initialen Reaktionsrate aus Abb. 5.31 abgeschätzt. 

Die zur Berechnung der Methanfreisetzungsrate verwendeten Reaktionsordnungen in 

Abhängigkeit der Kettenlänge der Modellkohlenwasserstoffe sind in Tab. 5.4 aufgeführt.  

Bei der Untersuchung der Kettenlänge zeigen sich deutliche Unterschiede in Bezug auf 

die Entleerungszeit und der Methanfreisetzungsrate. Die Methanfreisetzungsrate nimmt 

bei kürzeren Kettenlängen deutlich zu und entspricht initial nach dem Aufheizen des Re-

aktors der mittels LHHW-Ansatzes berechneten intrinsischen Reaktionsrate rm,CH4,LHHW 

(Abweichung < 10 %). Lediglich bei C20 wird die intrinsische Reaktionsrate nicht erreicht. 

Dies ist vermutlich darauf zurückzuführen, dass hier die Entleerung aufgrund des hohen 

KW-Dampfdruck so schnell abläuft, dass ein quasi-stationärer, initialer Zustand direkt 

nach dem Aufheizen nicht erreicht werden kann.  
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Abb. 5.31: Methanbildungsrate im FBR für verschiedene Modell-KWs während der instationären Entleer-
ung des mit Modellwachs beladenen Katalysatorbetts (dp = 2,2 mm) bei 10 barH2 (pges = 16 bar, 
Rest: N2) und 240 °C. Zusätzliche Darstellung der intrinsische Methanbildungsrate rm,CH4,LHHW 
nach Gl. (5.16). Reaktionsordnungen mH2 und nH2 entsprechend Tab. 5.4. Weitere Reaktionsbe-
dingungen: mkat = 5 g, τ* = 9581 kgkat s m-3, uleer,RB ≈ 5,5 ∙ 10-3 m s-1, P0 = 90 - 95 %. 

Zu beachten ist außerdem, dass die Reaktionsordnungen für C44 aus dem hier vorliegen-

den Versuch über die initiale Methanbildungsrate nach dem Aufheizen unter Vernachläs-

sigung des Inhibierungsterms abgeschätzt wurde. Die ermittelte Reaktionsordnung mH2 

für C44 entspricht dabei ungefähr jener von C36 aus der kinetischen Untersuchung. Eine 

eindeutige Fortsetzung der linearen Abnahme der Reaktionsordnung mH2 in Abhängigkeit 

der Kettenlänge, wie er bei der reaktionskinetischen Untersuchung ermittelt wurde, war 

somit nicht gegeben. 

Tab. 5.4: Verwendete Reaktionsordnungen in Abhängigkeit der Kettenlänge zur Berechnung der intrin-
sischen Methanfreisetzungsrate rm,CH4 nach dem LHHW-Ansatz (Gl. (5.16)). 

 C20
a C28 C36 C44

b 

     
mH2 -2,71 -2,82 -2,97 -2,98 

nH2 -3,44 -3,5 -3,97 - 

  a Ermittelt durch lineare Interpolation der Reaktionsordnungen von C16 u. C28 aus Abb. 5.24. 
b Nachträgliche Abschätzung aus der initialen Reaktionsrate in Abb. 5.31. 

 

Die Entleerungszeit des Katalysatorbettes nimmt zu kürzeren Kettenlängen deutlich ab. 

Während für C44 bei 240 °C und pH2 = 10 bar etwa 4 h benötigt werden, ist die Entleerung 

bei C20 bereits nach ca. 1,5 h abgeschlossen. Die beschleunigte Entleerung ist vor allem 

auf den exponentiell ansteigenden Dampfdruck mit abnehmender Kettenlänge zurückzu-

führen. 
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Abb. 5.32: Kohlenwasserstoffverteilung nach der vollständigen Entleerung des mit verschiedenen Modell-
kohlenwasserstoffen beladenen Katalysatorbetts im FBR. Darstellung als Massenverteilung 
(unten) und Stoffmengenverteilung (oben) (Reaktionsbedingungen siehe Abb. 5.31). 

Abb. 5.32 (unten) zeigt, dass bei C20 trotz der erhöhten Methanbildungsrate nur etwa 20 

Gew-% des eingesetzten Modellkohlenwasserstoffs in Methan umgesetzt werden. Etwa 

20 Gew-% des Modellkohlenwasserstoffs werden während der Entleerung direkt ausge-

tragen und auch die sekundären Crackreaktionen der Produktkohlenwasserstoffe neh-

men aufgrund ihres hohen Dampfdrucks deutlich ab. Dies beeinflusst maßgeblich das 

Produktspektrum nach der vollständigen Entleerung der Katalysatorschüttung. Im Ver-

gleich zu C20 zeigt C44 einen deutlich höheren Methananteil (54 Gew-%) und eine Ver-

schiebung der mittleren Kettenlänge der C2+-Produkte zu kürzeren Kohlenwasserstoffen. 

Aufgrund des niedrigen Dampfdrucks von C44 verbleiben die Kohlenwasserstoffe länger 

im Porensystem und Sekundärreaktionen finden verstärkt statt. Bei C44 erfolgt im Mittel 

eine 25-fache Abspaltung einer Methylgruppe vom eingesetzten Modellkohlenwasser-

stoff, während bei C20 nur eine 4-fache Abspaltung stattfindet (Abb. 5.32 oben).  

5.3.4 Zeitliche Änderung der KW-Zusammensetzung im Katalysatorbett 

Zum besseren Verständnis der sich überlagerten Reaktions- und Verdunstungskinetik 

wurde die Entleerung bei unterschiedlichen Entleerungszeiten abgebrochen und die mitt-

lere Zusammensetzung der noch vorhandenen Kohlenwasserstoffe (KWe) innerhalb der 

gesamten Schüttung untersucht. Der Entleerungsversuch wurde gestoppt, indem der Re-

aktor aktiv auf 50 °C heruntergekühlt (Abkühldauer: ca. 10 min) und Gaszufuhr eingestellt 

wurde. Die Untersuchung der Zusammensetzung erfolgte gemäß der in Abb. 5.33 darge-

stellten Entleerungszeiten (0,5 h, 1 h, 1,5 h und 2 h).  
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Abb. 5.33: Links: Methanbildungsrate des Standardentleerungsversuchs bei 240 °C, 10 barH2 (16 barges, 
Rest: N2) mit zeitlicher Markierung der durchgeführten KW-Extraktion nach dem Abfahren des 
Reaktors. Rechts: Stoffmengenverteilung der intrapartikulären Wachse nach der Extraktion bei 
den gegebenen Entleerungszeiten. Weitere Reaktionsbedingungen: uleer,RB = 5,5 ∙ 10-3 m s-1, 
τ* = 2299 - 2683 kgkat s m-3, mKat = 1,2 - 1,4 g, P0 ≈ 92 %, Modellkohlenwasserstoff: C28. 

Die Extraktion der Kohlenwasserstoffe aus den Katalysatorporen erfolgte mittels Soxhlet 

(Lösungsmittel: Toluol). Unabhängig von der Entleerungszeit konnten keine signifikanten 

Mengen an Kohlenwasserstoffen mit einer Kettenlänge kleiner 13 quantifiziert werden. 

Zu Beginn der Entleerung (t = 0,5 h, Abb. 5.33) besteht die Flüssigkeit in den Poren noch 

zu ca. 60 mol-% aus dem eingesetzten Alkan C28; Crackprodukte, die (teilweise noch) 

flüssig in den Poren verbleiben, sind Kohlenwasserstoffe bis etwa C17, die nach den Er-

gebnissen im Semi-Batchreaktor vor allem durch konsekutive Demethylierung gebildet 

werden. Mit zunehmender Zeit nimmt der Anteil des eingesetzten Kohlenwasserstoffs ab 

und der Anteil der Crackprodukte entsprechend zu. Allerdings liegt noch bis zu einer Ent-

leerungszeit von 1,5 h der eingesetzte Kohlenwasserstoff mit 10 mol-% in der Schüttung 

vor. Während der Entleerung konnte eine Verschiebung der mittleren Kettenlänge von 28 

(Start) bis 20 (t = 2 h) ermittelt werden. Die mittlere Beladung ist in Tab. 5.5 angegeben. 

Diese weist eine gute Übereinstimmung mit den Versuchen der MSW auf. Da die Vertei-

lung der Kohlenwasserstoffe bekannt ist, kann daraus der Porenfüllgrad berechnet wer-

den. Interessant ist dabei der noch relativ hohe mittlere Porenfüllgrad in der Katalysator-

schüttung beim Erreichen der maximalen Methanfreisetzungsrate (t = 1,5 h, P = 42 %). 

Rößler ermittelte einen Füllgrad von 25 % beim Erreichen der Monolage [128]. Ausge-

hend von der Modellbetrachtung, nach der die aktive Katalysatoroberfläche Aaktiv durch 

unvollständige Bedeckung erst nach dem Unterschreiten der Monolage abnimmt (Aak-

tiv = P/PMono), erscheint der ermittelte Porenfüllgrad zu hoch. Demgegenüber müsste beim 

sogenannten Shrinking-Core-Modell die aktive Katalysatoroberfläche stets proportional 

mit der Entleerung abnehmen (Aaktiv = P/Pmax), was offensichtlich unzutreffend ist. Zu be-

rücksichtigen ist auch, dass die Methanfreisetzungsrate mit der abnehmenden mittleren 

Kettenlänge zunimmt. Eine Evaluierung der genannten Modelle ist im Anhang C.2.1 und 

bezüglich der Modellierung von Katalysatorschüttungen in Kapitel 5.5.2 zu finden. 
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Tab. 5.5: Mittelwerte der Beladung, des Porenfüllgrads und der Kettenlänge der aus der Schüttung extra-
hierten Kohlenwasserstoffe bei verschiedenen Entleerungszeiten (Bedingungen s. Abb. 5.33). 

Entleerungszeit 
in h 

Beladung B  

in kg kgkat
-1 

Porenfüllgrad P 
in Vol-% 

Mittlere 
Ketten-
länge 

    0,5 0,239 89 27 

1,0 0,179 72 25 

1,5 0,106 42 23 

2,0 0,033 14 20 

 

Konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω 

Für die konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω konnte in Kapitel 5.2.1.2 eine 

Temperatur- und H2-Partialdruckabhängigkeit nach der in Anlage B.2 angegebenen Nä-

herungsformel ermittelt werden. Zur Überprüfung der Übertragbarkeit auf die Zusammen-

setzung im Porensystem wurde die zeitliche Änderung der Wachszusammensetzung im 

Festbett herangezogen. Zu Beginn der Entleerung (t = 0,5 h) liegt der eingesetzte Koh-

lenwasserstoff noch im Überschuss vor. Unter der Annahme, dass nur dieser zur Pro-

duktverteilung beiträgt und die Verdunstung aufgrund der kurzen Versuchszeit vernach-

lässigbar ist, ist die Produktverteilung (≤ C27) primär auf die Demethylierung von C28 zu-

rückzuführen. Für die vorliegenden Bedingungen (240 °C, 10 barH2) beträgt ω dann nach 

der Näherungsformel 0,7. Die Produktverteilung aus dem Extraktionsversuch stimmt 

recht gut mit der modellierten Verteilung nach Gl. (2.21) überein (Abb. 5.34).  

 

Abb. 5.34: Validierung des Modells aus den Ergebnissen der Messungen im Batchreaktor zur Berechnung 
der Produktstoffmengenverteilung der Hydrogenolyse mittels der konsekutiven Crackwahr-
scheinlichkeit ω. Messdaten basierend auf Extraktionsversuch im PFR (Extraktion nach 0,5 h, 
Kapitel 5.3.4). Berechnung von ω = 0,7 nach Gl. (B.1) bei 240 °C und 10 barH2. 
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5.4 Modellierung der effektiven Methanbildungsrate bei der Hydrogeno-
lyse in einem Katalysatorpartikel 

Die einfache, konventionelle Abschätzung der intrapartikulären Stofftransportlimitierung 

und deren Einfluss auf die effektive Methanbildungsrate über die Ermittlung des Thiele-

Moduls ist bei dem vorliegenden LHHW-Ansatz mit negativen Reaktionsordnungen nicht 

möglich. Die Untersuchung des Einflusses der Porendiffusion erfolgte durch die mathe-

matische Modellierung des Konzentrationsprofils im Partikel. Vereinfachend wurde eine 

Kugelgeometrie angenommen. Die Berechnung des Äquivalenzdurchmessers erfolgte 

auf der Basis des Volumen-zu-Oberflächen-Verhältnisses des technischen Partikels: 

𝑑𝑝,ä𝑞𝑢 = 6
𝑉𝑝,𝑡𝑒𝑐ℎ

𝐴𝑝,𝑡𝑒𝑐ℎ
   (5.19) 

Für die Modellbetrachtung wurde ein isothermes Katalysatorpartikel postuliert und ein 

Einfluss des äußeren Stofftransports ausgeschlossen. Da die Kohlenwasserstoffe bereits 

im Porensystem des Katalysators vorliegen, muss nur der diffusive Stofftransport von 

Wasserstoff berücksichtigt werden. Unter der Vernachlässigung der C2+-Crackreaktionen 

entspricht die intrinsische Wasserstoffverbrauchsrate der intrinsischen Methanbildungs-

rate (rm,CH4,LHHW,eff ≈ rm,H2,eff). Die Stoffmengenbilanz zur Beschreibung der Diffusion und 

Reaktion in einem sphärischen Katalysatorpartikel stellt ein Standardproblem in der Re-

aktionstechnik dar und wird für den stationären Fall über die nachfolgende Differential-

gleichung 2. Ordnung beschrieben: 

0 = 𝐷𝐻2,𝑒𝑓𝑓 ∙ (
𝑑2𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑑𝑟2  +  
2

𝑟
 ∙  

𝑑𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑑𝑟
) −  𝑟𝑚,𝐻2,𝑖𝑛𝑡𝑟 ∙ 𝜌𝑠𝑐ℎ𝑒𝑖𝑛  (5.20) 

mit den Randbedingungen für den stationären Zustand: 

 
𝑑𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑑𝑟
|

𝑟=0
= 0 (im Partikelzentrum) (5.21) 

𝑐𝐻2,𝑓𝑙|
𝑟=𝑟𝑝

= 𝑐𝐻2,𝑠 = 𝐻𝐻2
𝑐𝑝

(𝑇, 𝐶𝑥) ∙ 𝑝𝐻2,𝑏𝑢𝑙𝑘 (an der Partikeloberfläche) (5.22) 

Der effektive Diffusionskoeffizient DH2,eff wird über den molekularen Diffusionskoeffizien-

ten von Wasserstoff im flüssigen Alkan sowie der Tortuosität τ und Porosität εp des Ka-

talysatorpartikels berechnet (DH2,eff = DH2,m ∙ εp ∙ τ-1). Der molekulare Diffusionskoeffizient 

ist von der Temperatur und der Alkankettenlänge abhängig und wurde mit der Korrelation 

nach Erkey [136] berechnet.  

Die in Gl. (5.22) gegebenen Dirichlet-Randbedingung setzt voraus, dass keine äußere 

Stofftransportlimitierung vorliegt. Der entsprechende Beweis ist im Anhang C.1 zu finden. 

Zur Ermittlung des stationären Konzentrationsverlaufs des Wasserstoffs im Katalysator-

partikel muss die Stoffmengenbilanz (Gl. (5.20)) numerisch gelöst werden. Die numeri-

sche Berechnung erfolgte mit dem Computerprogramm Matlab von MathWorks.  

In Abb. 5.35 (links) ist beispielhaft der H2-Konzentrationsverlauf im vollständig mit dem 

flüssigem Modellkohlenwasserstoff gefüllten Einzelpartikel dargestellt. Dabei zeigt sich, 

dass in Abhängigkeit des H2-Partialdrucks mathematisch bis zu drei Lösungen für die 

vorliegenden Differentialgleichung möglich sind. Bei hohen H2-Partialdrücken (30 barH2 
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in Abb. 5.35 links) ist die Reaktion wegen der starken Inhibierung durch die hohe H2-

Konzentration sehr langsam. Dadurch genügt bereits ein niedriges H2-Konzentrationsge-

fälle im intrapartikulären, diffusiven Stofftransport, um den H2-Verbrauch durch Hydro-

genolyse auszugleichen. Die H2-Konzentration im Partikel bleibt annähernd konstant und 

folglich ist bei diesen Bedingungen nur eine Lösung möglich. Hier entspricht die effektive 

Reaktionsrate ungefähr der intrinsisch ermittelten Reaktionsrate.  

Hingegen ist die Reaktion bei niedrigen H2-Partialdrücken (10 barH2 in Abb. 5.35 links) 

sehr schnell. Infolgedessen verarmt der Wasserstoff bereits im äußeren Partikelbereich 

und der innere Teil des Partikels bleibt ungenutzt. Hierbei muss die effektive Reaktions-

rate in der theoretischen Betrachtung allerdings nicht zwingend unterhalb der intrinsi-

schen Reaktionsrate liegen, d.h. es sind Porennutzungsgrade größer eins möglich. Dies 

liegt an der negativen Reaktionsordnung des Wasserstoffs und kann am Modellergebnis 

bei einem H2-Partialdruck von 16 barH2 verdeutlicht werden. Bei diesem Partialdruck wur-

den drei mögliche Konzentrationsverläufe als Lösung ermittelt. Welches Konzentrations-

profil sich dabei einstellt, ist von den Anfahr- bzw. Anfangsbedingungen abhängig. 

 

Abb. 5.35: Beispielhafter modellierter H2-Konzentrationsverlauf cH2,fl (links) bei verschiedenen H2-Partial-
drücken und dimensionslose Reaktionsraten rH2 ∙ rH2,s

-1 (rechts) bei 16 barH2 in Abhängigkeit des 
dimensionslosen Partikelradius r ∙ rp

-1. Weitere Modellparameter: T = 240 °C, dp = 2,2 mm, 
P = 100 % und Modell-KW C28. 

Profil (1) würde sich einstellen, wenn bei Reaktionsstart (z.B. Aufheizen des Reaktors) 

die Wasserstoffkonzentration bis ins Partikelzentrum der maximal möglichen Konzentra-

tion im Lösungsgleichgewicht entspricht. Durch die relativ hohe H2-Konzentration wird die 

Reaktion entsprechend der negativen Ordnung bezüglich des Wasserstoffs langsam ab-

laufen. Der Wasserstoffverbrauch kann dabei durch den diffusiven Stofftransport gedeckt 

werden. Die korrelierende dimensionslose Reaktionsrate rH2 ∙ rH2,s
-1 ist in Abb. 5.35 

(rechts, s. Profil (1)) dargestellt. Hier ist anzumerken, dass die Reaktionsrate zum Parti-
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kelzentrum stetig abnimmt, weil es sich nicht um eine volumenspezifische Reaktionsrate 

handelt, sondern um die tatsächliche Reaktionsrate unter Berücksichtigung der Volumen-

gewichtung im Partikel (rH2|r=ri = rv,H2 ∙ dVi).  

Profil (3) würde sich ausbilden, wenn zu Beginn noch kein Wasserstoff im Porensystem 

vorhanden wäre. Beim Reaktionsstart (H2-Feed erst nach dem Erreichen der Reaktions-

temperatur) wird der Wasserstoff erst allmählich in das Partikelinnere diffundieren. Auf-

grund der geringen H2-Konzentration läuft die Reaktion im Gegensatz zu Profil (1) deut-

lich beschleunigt ab. Der diffusive Stofftransport im Partikel ist dabei zu langsam, um dem 

vollständigen Umsatz entgegenzuwirken. Die Reaktionsrate im Partikelinneren steigt da-

bei bis auf das 8-fache gegenüber der Rate an der Partikeloberfläche an (Abb. 5.35, 

rechts, Profil (3)). Im Mittel wird dadurch eine höhere Rate als im Profil (1) erreicht, obwohl 

im Inneren des Partikels bis zu einem dimensionslosen Radius von 0,25 praktisch kein 

Wasserstoff mehr vorliegt und das Katalysatorpartikel somit nicht vollständig genutzt 

wird. Es ist anzumerken, dass es sich hierbei um eine rein theoretische Betrachtung han-

delt, die eine Aktivitätsabnahme durch Deaktivierung bzw. Bildung stark dehydrierter 

Oberflächenspezies aufgrund der geringen H2-Konzentration nicht berücksichtigt.  

Profil (2) liegt zwischen Profil (1) und Profil (3). Die Ausbildung eines solchen Konzentra-

tionsprofils wäre denkbar, wenn der Reaktor sehr schnell in einer H2-Atmosphäre aufge-

heizt wird: Vor dem Aufheizen liegt aufgrund der geringen Temperatur eine niedrige H2-

Konzentration in den KW-gefüllten Poren vor. Mit dem Aufheizen erhöht sich die H2-Lös-

lichkeit. Bei einem sehr schnellen Aufheizvorgang wird jedoch das Löslichkeitsgleichge-

wicht im Partikelinneren nicht erreicht bevor durch das Einsetzen der Hydrogenolyse 

Wasserstoff verbraucht wird. Folglich stellt sich während des Aufheizvorgangs ein zum 

Partikelzentrum abfallendes Konzentrationsprofil ein (Profil (2)). 

Aus obigen modellierten Konzentrationsverläufen können die effektiven, massenbezoge-

nen Reaktionsraten rm,eff unter Berücksichtigung des Stofftransports bei sphärischen Par-

tikeln, wie folgt berechnet werden: 

𝑟𝑚,𝑒𝑓𝑓 = 𝐷𝑒𝑓𝑓,𝐻2
∙  

𝑑𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑑𝑟
|

𝑟=𝑟𝑝

∙
3

𝑟𝑝∙𝜌𝑠𝑐ℎ𝑒𝑖𝑛 
   (5.23) 

Entsprechend den Reaktionsbedingungen in Abb. 5.35 sind die effektiven, massenbezo-

genen Reaktionsraten rm,eff über der äußeren H2-Konzentration cH2,fl,s für unterschiedliche 

Porenfüllgrade in Abb. 5.36 dargestellt. Zusätzlich ist die intrinsische H2-Verbrauchsrate 

(respektive Methanbildungsrate) und die experimentell ermittelten initialen Verbrauchs-

raten aus den Entleerungsversuchen (Kapitel 5.3.1) mit angegeben.  

Die Ermittlung der effektiven Reaktionsrate bei einem Porenfüllgrad P < 100 % basiert 

auf einer Abschätzung des effektiven Diffusionskoeffizienten nach Pöhlmann [77]. Dieser 

übertrug das Random-Pore-Model von Wakao und Smith zur Beschreibung des effekti-

ven Diffusionskoeffizienten in zwei unterschiedlichen Porenregimen auf zwei unter-

schiedliche Diffusionsregime (Gas- und Flüssigphasendiffusion). Entsprechend dieser 

Analogie berechnet sich der effektive Diffusionskoeffizient für ein teilgefülltes Porensys-

tem mit Kohlenwasserstoffen mit der mittleren Kettenlänge e wie folgt [77]: 
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𝐷𝑒𝑓𝑓,𝐻2,𝑒 = (1 −  𝑃)2 ∙ 휀𝑝
2 ∙ 𝐷𝐻2,𝑔𝑎𝑠 +

𝑃2∙𝜀𝑝
2 ∙(1+3∙𝜀𝑝∙(1 − 𝑃))

1 −𝜀𝑝∙(1 − 𝑃)
∙ 𝐷𝐻2,𝑓𝑙,𝑒 (5.24) 

Es ist anzumerken, dass es sich dabei um eine Abschätzung handelt, denn zur Beschrei-

bung der Diffusion wird weiterhin die H2-Konzentration in der Flüssigphase verwendet. 

Tatsächlich aber birgt die Gasphase aufgrund der verhältnismäßig höheren H2-Konzent-

ration auch ein höheres Potenzial im diffusiven Stofftransport, welche bei dieser Betrach-

tung vernachlässigt wird. Die Berechnung des Diffusionskoeffizienten in der Gasphase 

(DN2,H2,240°C,16bar = 0,13 cm2 s-1) basiert auf der Korrelation nach Fuller [142] und im Ge-

gensatz zu Berechnung nach Pöhlmann unter Vernachlässigung der Knudsen-Diffusion. 

Darüber hinaus wird in dieser Näherung der Zusammenhang τ = εp
-1 vorausgesetzt 

[77, 139], welcher entsprechend der vorliegenden Daten Tab. 4.1 erfüllt wird. 

Abb. 5.36 ist zu entnehmen, dass unter Annahme eines Porenfüllgrads von 100 % und 

realistischen Startbedingungen (Aufheizen in einer H2-Atmosphäre zur Vermeidung einer 

Deaktivierung) bereits unterhalb einer äußeren H2-Flüssigphasenkonzentration von etwa 

47 mol m-3 (≙ 14 barH2) mit einem drastischen Anstieg der effektiven Reaktionsrate auf-

grund einer intrapartikulären Stofftransportlimitierung zu rechnen wäre.  

 

Abb. 5.36: Modellbasierte effektive H2-Verbrauchsrate bzw. CH4-Bildungsrate ohne Stofftransportlimitie-
rung (rm,LHHW) und mit Stofftransportlimitierung bei unterschiedlichen Porenfüllgraden nach Gl. 
(5.24) (Reaktionsbedingungen siehe Abb. 5.35). Zusätzlich zum Vergleich die experimentell 
ermittelten effektiven Reaktionsraten (initial nach Reaktionsstart, Symbol: Δ) bei der Entleerung 
des mit modellwachsbefüllten Katalysatorbettes (Kapitel 5.3.1).  

Dieses Verhalten konnte bei Entleerungsversuchen der Katalysatorschüttung jedoch 

nicht beobachtet werden (s. Abb. 5.36, Symbol: Δ). Hier folgen die initialen Methanbil-

dungsraten bzw. H2-Verbrauchsraten der im Semi-Batchreaktor ermittelten, intrinsischen 

Reaktionsrate. Ursächlich hierfür ist vermutlich der niedrigere Porenfüllgrad. Bei der Ka-

talysatorbefüllung im Rotationsverdampfer konnten im Mittel nur Porenfüllgrade von etwa 
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90 % realisiert werden. Darüber hinaus ist anzunehmen, dass schon während der Reak-

toraufheizung ein gewisser Teil des Modellkohlenwasserstoffs ausgetragen wird, bevor 

die Reaktion einsetzt. Unter Berücksichtigung der oben erwähnten Random-Pore-Korre-

lation nach Pöhlmann ergeben sich für 90 % Porenfüllgrad ein 6,5-facher und für 80 % 

Porenfüllgrad ein 23-facher effektiver Diffusionskoeffizient im Vergleich zu einem voll-

ständig gefüllten Porensystem. Entsprechend ist bei den gegebenen Reaktionsbedingun-

gen im H2-Partialdruckbereich (10 – 16 barH2) lediglich ein Porenfüllgrad von 90 % nötig, 

um einen Einfluss der Porendiffusion auf die effektive Reaktionsrate ausschließen zu 

können. 

Die bisherigen Modellierungsergebnisse suggerieren, dass eine Stofftransportlimitierung 

durch Porendiffusion einen positiven Effekt auf die Methanbildungsrate und damit auf die 

Entleerungszeit der Katalysatorschüttung hat. Dies konnte bei Untersuchungen zur Ent-

leerung einer Katalysatorschüttung im PFR mit unterschiedlichen Katalysatorpartikelgrö-

ßen nicht bestätigt werden; tatsächlich ist das Gegenteil der Fall. In Abb. 5.37 (links) sind 

die modellierten effektiven Reaktionsraten in Abhängigkeit der äußeren H2-Flüssigpha-

senkonzentration für verschiedene Katalysatordurchmesser dargestellt.  

 

Abb. 5.37: Links: Modellierte effektive Reaktionsrate in Abhängigkeit der äußeren H2-Flüssigphasen-
konzentration für verschiedene Partikeldurchmesser (Annahme: P = 90 %, Reaktionsbe-
dingungen siehe Abb. 5.35). Rechts: Experimentell ermittelte effektive Reaktionsraten im PFR 
(initiale Reaktionsrate) und im Batchreaktor (stationär). 

Nach dem vorliegenden Modell würden größere Partikeldurchmesser aufgrund der Po-

rendiffusion zu einem deutlichen Anstieg der effektiven Reaktionsrate bei 10 barH2 führen 

(hier ca. Verdreifachung bei 3,6 mm bzw. 4,8 mm Katalysatordurchmesser). Experimen-

tell wurden allerdings niedrigere effektive Reaktionsraten bei der Verwendung größerer 

Katalysatorpartikel festgestellt (Abb. 5.37 links). Im Vergleich zur intrinsischen Rate be-

trägt die effektive Reaktionsrate bei der Verwendung von Katalysatorpartikel mit einem 

Durchmesser von 4,8 mm weniger als die Hälfte.  
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Grundsätzlich könnte die H2-Verarmung innerhalb des Partikels zur teilweisen Deaktivie-

rung des Katalysators oder zumindest zur Bildung stark dehydrierter Oberflächenspezies 

führen, deren Reaktivität stark gesenkt ist. Ein Indiz dafür ist, dass beim Aufheizen des 

FBRs zunächst ein Überschwingverhalten in der Methanfreisetzung festgestellt werden 

konnte. Nach dem Erreichen der Reaktionstemperatur wird auch bei größeren Katalysa-

torpartikeln zunächst die intrinsische Reaktionsrate kurzzeitig erreicht und fällt anschlie-

ßend rasch ab (s. Anhang B.4). Die Aktivitätsabnahme bei der kinetischen Untersuchung 

im Bereich niedriger H2-Partialdrücken weist auch auf ein solches Verhalten hin, aller-

dings lief dieser Prozess dort deutlich langsamer ab.  

Bond konnte während des Aufheizprozesses eine reversible Aktivitätsabnahme (Hyste-

reseverhalten, s. Kapitel 2.2.3) feststellen, welche durch eine Temperaturerhöhung und 

anschließender -absenkung relativiert werden konnte. Aufgrund der bekannten Proble-

matik wurde im Semi-Batchreaktor zunächst eine erhöhte Temperatur angefahren und 

anschließend sukzessive gesenkt. Dennoch konnte auch bei den zylindrischen Partikeln 

(dp = 4,8 mm) eine Aktivitätsabnahme beobachtet werden. Durch das Auftreten der par-

tikelgrößenabhängigen Aktivitätsabnahme im Semi-Batchreaktor kann zudem eine Rand-

gängigkeitsproblematik im FBR als Ursache ausgeschlossen werden. 

Bei den Untersuchungen zum alternierenden Betrieb wurden ebenfalls zylindrische Voll-

partikel (dp = 4,8 mm) in einer verdünnten Katalysatorschüttung verwendet. Interessan-

terweise konnte hier keine Aktivitätsabnahme beobachtet werden. Der Porenfüllgrad lag 

hier meist deutlich unter 100 % und die Hydrogenolyse wurde bei einer niedrigeren Tem-

peratur von 230 °C durchgeführt. Bei den Versuchen mit vollständiger Füllung wurden 

zudem relativ milde Crackbedingungen (230 °C, 10 barH2) eingestellt.  

Die Ursache für die Aktivitätsabnahme bei der Verwendung größerer Katalysatorpartikel 

konnte in dieser Arbeit somit nicht eindeutig geklärt werden. Aus den Untersuchungen 

zum alternierenden Betrieb, aber auch aus der Modellbetrachtung erscheint der Poren-

füllgrad als eine wichtige Einflussgröße. Da auch im Sinne der Prozessintensivierung 

lange Füllzeiten mit hohen Porenfüllgraden einen negativen Einfluss haben, sollten diese 

grundsätzlich vermieden werden. Eine genaue Grenzwertangabe für den Porenfüllgrad 

ist nicht möglich, da das Auftreten einer intrapartikulären Stofftransportlimitierung auch 

stark von der Temperatur und der mittleren Kettenlänge der akkumulierten Kohlenwas-

serstoffe abhängt. Grundsätzlich wird empfohlen, die effektive Reaktionsrate in Abhän-

gigkeit der äußeren H2-Konzentration entsprechend diesem Kapitel zu simulieren und 

den Grenzporenfüllgrad so zu wählen, dass kein sprunghafter Anstieg der effektiven Re-

aktionsrate möglich ist. Entsprechend diesem Vorgehen wird bei der weiteren Modellie-

rung zur Entleerung eines wachsgefüllten Katalysatorbetts eine Stofftransportlimitierung 

durch Porendiffusion vernachlässigt. 
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5.5 Simulation der Entleerung eines wachsgefüllten Katalysatorbetts 
durch Hydrogenolyse 

Auf der Basis der Erkenntnisse zur Kinetik und zu den Selektivitäten der Hydrogenolyse 

sowie der Parameterstudie zur Entleerung von wachsgefüllter Katalysatorschüttungen 

wird nun das Modell zur Simulation des Entleerungsvorgangs vorgestellt und validiert.  

5.5.1 Modellentwicklung  

Eine Berechnung der Produktbildungsraten der Hydrogenolyse und der Abtransportkine-

tik der gebildeten Kohlenwasserstoffe ist nur möglich, wenn die initiale Zusammenset-

zung der Kohlenwasserstoffe im Porensystem gut bekannt ist. Zur vollständigen Be-

schreibung des alterierenden Prozesses muss somit ein korrespondierendes Füllungs-

modell zur Beschreibung der Kohlenwasserstoffakkumulation in einem Katalysatorbett 

während der FTS vorausgesetzt werden. Dieses ist Gegenstand einer aktuellen Untersu-

chung am Lehrstuhl für chemische Verfahrenstechnik der Universität Bayreuth [143]. 

Die mathematische Beschreibung der Entleerungskinetik erfolgt über gekoppelte Diffe-

rentialgleichungen (DGLen) unter der Annahme einer isothermen Reaktionsführung: 

(1) Zum einen ist eine mathematische Beschreibung der zeitlichen Stoffmengenänderung 

der Kohlenwasserstoffe im Porensystem des Katalysators notwendig. Hierzu wird allge-

mein ein Kohlenwasserstoff mit der Kettenlänge i (= C-Zahl) im Porensystem eines diffe-

rentiellen Katalysatorabschnittes dl innerhalb der Schüttung betrachtet: 

𝑑𝑛𝐶𝑖,𝑓𝑙

𝑑𝑡
= (𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑘𝑡 − 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐸𝑑𝑢𝑘𝑡 −  𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝑣𝑎𝑝) ∙ 𝜌𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡 ∙ 𝐴𝑅,𝑞𝑢𝑒𝑟 ∙ 𝑑𝑙  (5.25) 

Die zeitliche Stoffmengenänderung eines Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i in den 

Poren setzt sich somit aus dessen Abbau rm,Ci,Edukt, dessen Neubildung rm,Ci,Produkt (durch 

den Abbau eines längerkettigen Kohlenwasserstoffs) und dessen Ab- bzw. gegebenen-

falls auch Antransport in die bzw. aus der Gasphase rm,Ci,vap zusammen.  

(2) Der zweite benötigte Bilanzraum beschreibt die Änderung der Konzentration eines 

Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i in der Bulkphase des Gases in Abhängigkeit 

der Zeit innerhalb eines differentiellen Katalysatorabschnittes dl: 

𝑑𝑐𝐶𝑖,𝑔

𝑑𝑡
=

1

𝜖𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡
∙ (

�̇�𝑅

𝐴𝑅,𝑞𝑢𝑒𝑟
∙

𝑑𝑐𝐶𝑖,𝑔

𝑑𝑙
+ 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝑣𝑎𝑝 ∙ 𝜌𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡)  (5.26) 

Diese DGL ist über den Term rm,Ci,vap mit der Stoffmengenänderung der Kohlenwasser-

stoffe im Porensystem gekoppelt. Der Gasvolumenstrom V̇R kann als konstant angenom-

men werden. Die Schüttungsporosität εschütt beträgt 0,38 und die Schüttdichte des Kata-

lysators ρschütt (= [1 - εschütt] ∙ ρschein) ist 905 kgkat m-3. Bei längeren Schüttungen ist noch 

die H2-Konzentrationsänderung in der Gasphase zu berücksichtigen. Diese kann verein-

facht aus der Methanbildungsrate unter Vernachlässigung des C2+-Produktbildungsme-

chanismus, also der Bildung von Spaltprodukten durch Hydrogenolyse, bei der größere 

Bruchstücke als Methan wie etwa Ethan, Propan etc. gebildet werden, berechnet werden: 

𝑑𝑐𝐻2,𝑔

𝑑𝑡
=

1

𝜖𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡
∙ (

�̇�𝑅

𝐴𝑅,𝑞𝑢𝑒𝑟
∙

𝑑𝑐𝐻2,𝑔

𝑑𝑙
− 𝑟𝑚,𝐶𝐻4 ∙ 𝜌𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡)  (5.27) 
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Anzahl der Differentialgleichungen 

Die initiale maximale Kettenlänge imax der im Porensystem vorhandenen Kohlenwasser-

stoffe ergibt die Anzahl der benötigten DGLs zur vollständigen Beschreibung des Entlee-

rungsvorgangs. Beträgt die maximale Kettenlänge im Porensystem z.B. 28, werden für 

die Flüssigphase und die Gasphase jeweils 28 Differentialgleichungen benötigt. Zusätz-

lich muss für den H2-Partialdruck respektive der H2-Konzentration in der Gasphase eine 

weitere Differentialgleichung berücksichtigt werden. Die H2-Flüssigphasenkonzentration 

wird hingegen im Gas-Flüssig-Gleichgewicht zur Gasphase angenommen. Damit erge-

ben sich für dieses Beispiel in Summe 57 benötigte Differentialgleichungen.  

Anfangsbedingungen 

Für die Modellierung einer beispielsweise nur mit C28-befüllten Katalysatorschüttung und 

einer homogenen Porenfüllgradverteilung gilt über die gesamte Schüttungs- bzw. Reak-

tionslänge lR als Anfangsbedingung (t = 0): 

𝑛0,𝐶28,𝑓𝑙(𝑃) = 휀𝑘𝑎𝑡 ∙ 𝑉𝑃,𝑘𝑎𝑡 ∙ 𝑃 ∙
𝜌𝐶28(𝑇𝑅)

𝑀𝐶28
                für      0 ≤  𝑙 ≤  𝑙𝑅 (5.28) 

Für die Bulkgasphase wird als Anfangsbedingung angenommen, dass sich zum Zeitpunkt 

t = 0 über der gesamten Schüttungslänge lR keine Kohlenwasserstoffe in der Gasphase 

befinden und die Wasserstoffkonzentration jener am Eingang entspricht: 

𝑐0,𝐶𝑖,𝑔 = 0 𝑢𝑛𝑑  𝑐0,𝐻2,𝑔 = 𝑐𝐻2,𝑒𝑖𝑛,𝑔               für      0 ≤  𝑙 ≤  𝑙𝑅 (5.29) 

5.5.1.1 Berechnung der Methanbildungsrate 

Die Methanbildung stellt bei der Bilanzierung eine Sondergröße dar. Bei der Betrachtung 

der Methanbildung wird eine Akkumulation von Methan in den Poren vernachlässigt und, 

da Methan auch nicht weiter gecrackt werden kann, wird angenommen, dass Methan 

direkt in die Gasphase übergeht (rm,C1,Produkt = rm,C1,vap). Die effektive Methanbildung wird 

nur durch die konsekutive Demethylierung verursacht, welche über den LHHW-Ansatz 

berechnet werden kann (rm,C1,Produkt = rm,CH4,eff). Die Methanbildung ist dabei von dem in 

den Poren vorliegende Multikomponentensystem aus Kohlenwasserstoffen abhängig. 

Aus der errechneten Methanbildungsrate können dann alle weiteren Produktbildungs-

raten rm,Ci,Produkt und Eduktabbauraten rm,Ci,Edukt abgeleitet werden, welche sich aus der 

konsekutiven Demethylierung und aus dem C2+-Mechanismus ergeben. Die Berechnung 

der Produktbildungsraten und der Eduktabbauraten wird nachfolgend erläutert. 

Die formalkinetische Berechnung der Methanbildungsrate rm,CH4,LHHW  erfolgt in Anleh-

nung an Gl. (5.16) unter Berücksichtigung der mittleren Kohlenwasserstoffkonzentration 

c̄KW,fl und der mittleren Kettenlänge e der akkumulierten Kohlenwasserstoffe im Poren-

system zur Berechnung der kettenlängenabhängigen Reaktionsordnungen mH2,Ce und 

nH2,Ce: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 =
𝑘𝑚(𝑇)∙𝑐�̅�𝑊,𝑓𝑙∙𝑐

𝐻2,𝑓𝑙

𝑚𝐻2,𝐶𝑒

1+𝐾1(𝑇)∙𝑐�̅�𝑊,𝑓𝑙∙𝑐
𝐻2,𝑓𝑙

𝑛𝐻2,𝐶𝑒
   (5.30) 
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Die Ermittlung der Reaktionsordnungen (mH2,Ce und nH2,Ce) erfolgt über lineare Regres-

sion auf Basis der Versuchsergebnisse. Abb. 5.38 zeigt, dass die Ordnungen mH2,Ce und 

nH2,Ce nur recht schwach von der Kettenlänge abhängig sind. Die Annahme einer mittle-

ren Kettenlänge und entsprechender Mittelwerte für die Ordnungen (mH2,Ce und nH2,Ce) ist 

daher gerechtfertigt, um das ohnehin recht komplexe Modell der Entleerung eines wachs-

gefüllten Katalysatorbetts durch Hydrogenolyse nicht unnötig noch komplizierter zu ge-

stalten. 

 

Abb. 5.38: Empirische Korrelation der kettenlängenabhängigen Reaktionsordnungen mH2,Ce und nH2,Ce zur 
Ermittlung der Methanbildungsrate bei der Demethylierungsreaktion. 

In einem H2-Partialdruckbereich, in dem der Inhibierungsterm (Nenner Gl. (5.30)) zu ver-

nachlässigen ist, kann die Methanfreisetzungsrate auf Basis der Versuchsergebnisse in 

einem mittleren Kettenlängenbereich von C16 bis C44 berechnet werden. Unterhalb dieses 

Partialdruckbereich ist eine Gültigkeit nur bis C36 gegeben. Durch die vereinfachte lineare 

Betrachtung muss insbesondere im unteren H2-Partialdruckbereich mit einer Ungenauig-

keit gerechnet werden, da die Reaktionsordnung eine äußerst sensitive Größe ist. 

Für hohe H2-Partialdrücke und geringe Reaktionstemperaturen gilt für Gl. (5.30) im Nen-

ner 1 + K1 ∙ c̄KW,fl ∙ cH2,fl
n ≈ 1, da n < 0 ist (hier etwa -3,5, vgl. Abb. 5.38), und der kinetische 

Ansatz zur Beschreibung der Methanbildungsrate rm,CH4,LHHW vereinfacht sich wie folgt: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 = 𝑘𝑚(𝑇) ∙ 𝑐�̅�𝑊,𝑓𝑙 ∙ 𝑐𝐻2,𝑓𝑙

𝑚𝐻2,𝐶𝑒   (5.31) 

Grundsätzlich sollte die Hydrogenolyse nur in dem Bereich durchgeführt werden, in dem 

Gl. (5.31) Gültigkeit besitzt, da ansonsten bei einer Verarmung an Wasserstoff mit einer 

eintretenden Verkokung oder zumindest mit einer Bildung stark dehydrierter Ober-

flächenspezies zu rechnen ist, welche die Reaktionsordnungen verändern können. 
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Aktive Oberfläche in Abhängigkeit des Porenfüllgrades zur Berechnung der effek-
tiven Methanbildungsrate 

Der Bedeckungsgrad der aktiven Katalysatoroberfläche mit Kohlenwasserstoffen wurde 

entsprechend Rößler [128] bis zum Erreichen der Monolage mit einem Wert von 1 ange-

nommen. Er stellte fest, dass die Monolagenbedeckung abhängig von der Kettenlänge 

der Kohlenwasserstoffe und dem Porenfüllgrad P ist. Für Kettenlängen ≥ 16 ermittelte er 

für den in dieser Arbeit verwendeten Katalysator einen konstanten Monolagen-Porenfüll-

grad von 25 %. Da nach den Extraktionsversuchen (Kap. 5.3.4) keine Kohlenwasser-

stoffe kleiner 14 in den Poren quantifiziert werden konnten, da diese durch Verdunstung 

sofort das Porensystem bzw. die Katalysatorpartikel verlassen, wurde folglich der Mono-

lagen-Porenfüllgradgrenzwert von 25 % nach Rößler im Berechnungsmodell verwendet.  

Die aktive Katalysatoroberfläche Aaktiv wurde dementsprechend durch eine unstetige Ab-

hängigkeit vom Porenfüllgrad P zur Berechnung der effektiven Methanbildungsrate im 

Modell berücksichtigt: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 = 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊     𝑓ü𝑟 𝑃 > 0,25  (5.32) 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 = 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑖𝑣 ∙ 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 =
𝑃

0,25
∙ 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊     𝑓ü𝑟 𝑃 ≤ 0,25 (5.33) 

Da die gesamten Abbau- und Bildungsraten auf der formalkinetischen Methanbildungs-

rate beruhen, muss nur diese in Bezug auf die aktive Oberfläche berücksichtigt werden. 

Ist der Porenfüllgrad P also z.B. nur noch 0,125, vermindert sich die Methanbildungsrate 

und auch die Rate der Hydrogenolyse insgesamt also um 50 %. 

5.5.1.2 Berechnung der Eduktabbaurate aus der Demethylierungsreaktion 
und dem C2+-Mechanismus 

In einem Multikomponentensystem aus Kohlenwasserstoffen werden die einzelnen Koh-

lenwasserstoffe sowohl durch die Demethylierung als auch durch den C2+-Mechanismus 

abgebaut. Bisher ist zwar nur die effektive (gesamte) Methanbildungsrate rm,CH4,LHHW,eff 

bekannt, aus dieser können aber die Eduktabbauraten der einzelnen Kohlenwasserstoffe 

aus der Demethylierung und auch durch den C2+-Mechanismus berechnet werden. 

Für die Erläuterung dieses Sachverhaltes wird ein Kohlenwasserstoff im Multikomponen-

tensystem mit der Kettenlänge i betrachtet. Dessen Gesamtabbaurate rm,Ci,Edukt setzt sich 

zusammen aus der Abbaurate durch die konsekutive Demethylierung rm,Ci,Dem.,Abbau und 

der Abbaurate durch den C2+Mechanismus rm,Ci,C2+,Abbau.  

Eduktabbaurate aus der Demethylierungsreaktion rm,Ci,Dem.,Abbau 

Die Eduktabbauraten durch Demethylierung rm,Ci,Dem.,Abbau im Multikomponentensystem 

tragen in unterschiedlicher Ausprägung zur Methanbildung bei. Zum einen liegen sie in 

unterschiedlichen Konzentrationen bzw. Stoffmengenverhältnissen vor und zum anderen 

zeigte sich eine Beschleunigung der Methanfreisetzung hin zu kurzkettigen Eduktkohlen-

wasserstoffen. Für eine Berücksichtigung der kettenlängen- und konzentrationsabhängi-
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gen Gewichtung wird die anteilige Methanbildungsrate rm,CH4,Ci bezogen auf einen Edukt-

kohlenwasserstoff mit der Kettenlänge i daher wie folgt berechnet:  

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶𝑖,𝐿𝐻𝐻𝑊 =
𝑥𝑖 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶𝑖,𝑅𝑒𝑖𝑛𝑠𝑡𝑜𝑓𝑓

∑ 𝑥𝑖 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶𝑖,𝑅𝑒𝑖𝑛𝑠𝑡𝑜𝑓𝑓
𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓    𝑓ü𝑟 2 ≤  𝑖 ≤  𝐶𝑚𝑎𝑥 (5.34) 

Durch die Gewichtung der Methanbildungsraten der Reinstoffalkane rm,CH4,Ci,Reinstoff und 

deren Stoffmengenanteilen xi in der Mischung wird die höchste Modellgenauigkeit erwar-

tet. Allerdings müssten für die Anwendung von Gl. (5.34) die Reaktionsordnungen jedes 

Kohlenwasserstoffs (von 2 bis imax) im Multikomponentensystem bekannt sein, um deren 

Reinstoff-Methanbildungsrate berechnen zu können. Das betrachtete Kettenlängen-

„Fenster“ in dieser Arbeit liegt jedoch nur im Bereich von C16 bis C44.  

Daher erfolgt bei der Modellentwicklung eine vereinfachte Betrachtung, bei der die antei-

lige Methanbildungsrate rm,CH4,Ci,LHHW eines Eduktkohlenwasserstoffs (Kettenlänge i) nur 

aus seinem Stoffmengenanteil xi und der bekannten effektiven Methanfreisetzungsrate 

rm,CH4,LHHW,eff der gesamten Kohlenwasserstoffmischung berechnet wird: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶𝑖,𝐿𝐻𝐻𝑊 = 𝑥𝑖 ∙  𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓   (5.35) 

Durch diese Vereinfachung können auch Kohlenwasserstoffe außerhalb des parametri-

sierten Kettenlängenbereich enthalten sein, da nur die mittlere Kettenlänge relevant ist. 

Die berechnete anteilige Methanbildungsrate rm,CH4,Ci,LHHW eines Kohlenwasserstoffs der 

Kettenlänge i in der Alkanmischung nach Gl. (5.35) kann nun zur Ermittlung der Abbau-

rate dieses Kohlenwasserstoffs durch die Demethylierung rm,Ci,Dem.,Abbau verwendet wer-

den. Hierfür muss die Demethylierungswahrscheinlichkeit ω bekannt sein. In Kapitel 

5.2.1.2 konnte für die Demethylierungswahrscheinlichkeit ω eine Abhängigkeit sowohl 

vom H2-Partialdruck als auch von der Temperatur ermittelt werden. Daher erfolgt die Be-

rechnung von ω zunächst über eine temperatur- und druckabhängige Näherungsformel 

(siehe Anhang B.2). Im Rahmen der Modellvalidierung konnte allerdings festgestellt wer-

den, dass die Annahme einer konstanten Demethylierungswahrscheinlichkeit ω von 0,7 

zu einer zufriedenstellenden Modellgenauigkeit führt (Kapitel 5.5.2.1). 

Zum besseren Verständnis der Berechnung der Abbaurate eines Kohlenwasserstoffs 

rm,Ci,Dem.,Abbau über dessen Methanfreisetzungsrate rm,CH4,Ci bei der konsekutiven Deme-

thylierung sollen zunächst nur die Bildungswahrscheinlichkeiten der höhermolekularen 

Spaltprodukte aus der Demethylierung betrachtet werden. Für einen allgemeinen s-fa-

chen Demethylierungsschritt kann die Bildungswahrscheinlichkeit eines höhermolekula-

ren Spaltprodukts analog zur Wachstumswahrscheinlichkeit α der FTS mit ω(s-1) ∙ (1- ω) 

angegeben werden (vgl. Abb. 2.4). Wird zum Beispiel durch konsekutive Demethylierung 

mit einer (konstanten) Demethylierungswahrscheinlichkeit von 0,7 Octacosan (C28) zu 

Pentacosan (C25) gecrackt, beträgt die Bildungswahrscheinlichkeit von Pentacosan 0,147 

(= ω(3-1) ∙ [1- ω]). Da in einem Multikomponentensystem allerdings nicht nur ein Edukt-

kohlenwasserstoff (wie im obigen Beispiel etwa nur C28) weiter abgebaut wird, ist es bei 

der Demethylierung zur Differenzierung notwendig, den Demethylierungsschritt s mit s = 

i - k über die Kettenlänge i des Eduktkohlenwasserstoffs (im Beispiel i = 28) und der 

Kettenlänge k des Eduktkohlenwasserstoffs (hier k = 25) auszudrücken.  
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Die Bildungswahrscheinlichkeiten können so u.a. eingesetzt werden, um das Verhältnis 

der Bildungsraten der Produktkohlenwasserstoffe rm,Ck,Ci,Dem.,Bildung zur Abbaurate des be-

trachteten Eduktkohlenwasserstoffs rm,Ci,Dem.,Abbau zu beschreiben: 

𝑟𝑚,𝐶𝑘,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢
= 𝜔(𝑖−𝑘−1) ∙ (1 − 𝜔)           für    2 ≤ 𝑘 < 𝑖 (5.36) 

Gl. (5.36) ist nur bis zu einer Produktkettenlänge k = 2 gültig. Bei k = 1 wird nur noch 

Methan gebildet und es kann keine weitere Demethylierung mehr stattfinden. Die Wahr-

scheinlichkeit, dass dieser Demethylierungsschritt erreichen wird, beträgt ω(i - 2) (vgl. Abb. 

2.4) und ist nur abhängig von der Kettenlänge i des Eduktkohlenwasserstoffs. Zudem 

muss berücksichtigt werden, dass es sich hierbei um eine vollständige Demethylierung 

eines Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i handelt. Somit werden auch i Methanmo-

leküle mit dieser Wahrscheinlichkeit gebildet. Für die Bildungsrate von Methan bei einer 

vollständigen Demethylierung eines Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i gilt somit:  

𝑟𝑚,𝐶1,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 (𝑘 = 1)

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢
= 𝑖 ∙ 𝜔(𝑖−2)                     für    𝑘 = 1 (5.37) 

Gl. (5.37) beschreibt ausschließlich die Methanbildung für die normalerweise geringe 

Wahrscheinlichkeit einer vollständigen Demethylierung (k = 1) eines Eduktkohlenwasser-

stoffs mit der Kettenlänge i. Tatsächlich wird aber auch in allen anderen Demethylierungs-

schritten Methan freigesetzt. Die Anzahl der dabei gebildeten Methanmoleküle entspricht 

dem Demethylierungsschritt s (= i – k). Für die Demethylierung von Octacosan (C28) zu 

Pentacosan (C25) im obigen Bespiel bedeutet dies, dass mit einer Wahrscheinlichkeit von 

0,147 die dreifache Menge Methan im Vergleich zu Pentacosan gebildet wird. Dement-

sprechend muss Gleichung (5.36) mit (i - k), also dem Demethylierungsschritt s, multipli-

ziert werden um die Methanfreisetzungsrate rm,C1,Ci,Dem.,Bildung(k) für einen bestimmten 

Demethylierungsschritt eines Eduktkohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i zu erhalten: 

𝑟𝑚,𝐶1𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔(𝑘)

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢
= (𝑖 − 𝑘) ∙ 𝜔(𝑖−𝑘−1) ∙ (1 − 𝜔)           für    2 ≤ 𝑘 < 𝑖 (5.38) 

Mit Gl. (5.38) kann nun die jeweilige Methanbildung für die vorhandenen Demethylie-

rungsschritte s (= i - k) oder anders ausgedrückt in Abhängigkeit der Kettenlänge des 

Produktkohlenwasserstoffs k für einen bestimmten Eduktkohlenwasserstoff mit der Ket-

tenlänge i berechnet werden. 

Um nun schließlich die Produktabbaurate rm,Ci,Dem.,Abbau aus der bekannten, anteiligen Me-

thanbildungsrate rm,CH4,Ci,LHHW bezüglich eines betrachteten Eduktkohlenwasserstoffs mit 

der Kettenlänge i (Gl. (5.35)) ableiten zu können, müssen die Methanfreisetzungsraten 

aller Demethylierungsschritte aus Gl. (5.38) und Gl. (5.37) addiert werden: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶𝑖,𝐿𝐻𝐻𝑊

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢
=  

∑ 𝑟𝑚,𝐶1,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔(𝑘)

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢
=  ∑ ((𝑖 − 𝑘) ∙ 𝜔(𝑖−𝑘−1) ∙ (1 − 𝜔)  )𝑘 + 𝑖 ∙ 𝜔(𝑖−2) (5.39) 

  für    2 ≤ 𝑘 < 𝑖 
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Aus der geometrischen Reihe in Gl. (5.39) wurde folgende einfachere Formel abgeleitet:  

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶𝑖,𝐿𝐻𝐻𝑊

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢
=  

1−(𝑖−1)𝜔(𝑖−2)+(𝑖−2)𝜔(𝑖−1)

1−𝜔
 + 𝑖𝜔(𝑖−2)          (5.40) 

Mit Gleichung (5.40) kann nun abschließend aus der bekannten Demethylierungswahr-

scheinlichkeit ω und der anteiligen Methanbildungsrate rm,CH4,Ci,LHHW eines betrachteten 

Eduktkohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i (Gl. (5.35)) dessen gesuchte Abbaurate 

rm,Ci,Dem.,Abbau durch die konsekutive Demethylierung berechnet werden.  

Eduktabbauraten aus dem C2+-Mechanismus 

Neben der Demethylierung wurde in Kapitel 5.2.1.1 auch die direkte Bildung gasförmiger 

Produktkohlenwasserstoffe mit der Kettenlänge k im Bereich von 2 bis 13 durch einen 

C2+-Crackmechanismus ermittelt und es konnte festgestellt werden, dass sich die Pro-

duktbildungsraten dieser Spaltprodukte proportional zur Methanbildungsrate verhalten. 

Daher wurden diese Produktbildungsraten auf die Methanbildungsrate normiert. Nach der 

Normierung konnten keine weiteren systematischen Abhängigkeiten dieser spezifischen 

Produktverteilung von Temperatur, Druck oder Kettenlänge ermittelt werden. Da der C2+-

Mechanismus durch das Cracken zu zwei Spaltprodukten mit verschiedenen Kettenlän-

gen führt, muss zwischen diesen beiden Spaltprodukten unterschieden werden. Bei den 

messtechnisch ermittelten Spaltprodukten (siehe Kapitel 5.2.1.1) handelt es sich um die 

niedermolekularen Spaltprodukte im Bereich von C2 bis C13, die beim Spalten der ver-

wendeten Modellkohlenwasserstoffe (C28 – C44) im Festbettreaktor gebildet werden (vgl. 

Abb. 5.39). Diese Spaltprodukte, die unmittelbar aus der Messung bestimmt wurden, wer-

den nachfolgend als α-Spaltprodukte bezeichnet. (Hinweis: Diese Bezeichnung hat nichts 

mit dem Mechanismus der sogenannten α-Spaltung beim thermischen oder katalytischen 

Cracken zu tun.) Die spezifische Produktverteilung oder auch normierte Produktbildungs-

rate dieser α-Spaltprodukte mit der Kettenlänge k aus dem C2+-Crackmechanismus wer-

den gemäß Gl. (5.41) nachfolgend als δCk,α-C2+,spez geführt. 

 𝛿𝐶𝑘,𝛼−𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧 =
𝑟𝑚,𝐶𝑘,𝛼−𝐶2+

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓
=  

�̇�𝑚,𝐶𝑘,𝛼−𝐶2+

�̇�𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓
         (5.41) 

Neben jedem α-Spaltprodukt mit der Kettenlänge k existiert noch ein komplementäres 

β-Spaltprodukt, dessen Kettenlänge sich aus der Kettenlänge des Eduktkohlenwasser-

stoffs und der Kettenlänge des α-Spaltproduktes ergibt (Hinweis: Auch hier hat die Be-

nennung „β-Spaltprodukt“ keinen Zusammenhang zum Mechanismus der β-Spaltung 

beim thermischen oder katalytischen Cracken). Näheres zu diesem Produktbildungsme-

chanismus und zur Differenzierung der Produktkettenlängen kann dem nachfolgenden 

Kapitel entnommen werden.  

Für die Berechnung der Abbaurate eines Eduktkohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i 

durch den C2+-Mechanismus ist es ausreichend, lediglich die Bildungsraten der α-Spalt-

produkte zu kennen. Denn die Summe dieser normierten Produktbildungsraten ergibt ge-

mäß Gl. (5.42) bereits die normierte Eduktabbaurate aller Eduktkohlenwasserstoffe 

rm,C2+,Abbau,ges in der Mischung durch den C2+-Mechanismus (vgl. Abb. 5.39). 
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𝑟𝑚,𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢,𝑔𝑒𝑠 = 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 ∙ ∑ (𝛿𝐶𝑘,𝛼−𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧)13
𝑘=2  (5.42) 

mit ∑ 𝛿𝐶𝑘,𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧
13
𝑘=2 =   0,059 

𝑚𝑜𝑙𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢,𝑔𝑒𝑠

𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4

   

Es werden also zusätzlich zu Methan insgesamt je mol Methan rund 0,06 mol C2- bis C13-

Kohlenwasserstoffe durch Cracken gebildet. So werden z.B. aus C28 auch C26 und C2, 

C25 und C3 etc. bis hin zu C15 und C13 gebildet. Dabei wird noch angenommen, dass nur 

Kohlenwasserstoffe mit einer Kettenlänge i ≥ 15 durch den C2+-Mechanismus gespalten 

werden (da diese durch Verdunstung die Partikel praktisch sofort verlassen). Für die Ab-

baurate eines Eduktkohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i und dem Stoffmengenanteil 

xi,C15+ in der spaltbaren C15+-Eduktkohlenwasserstofffraktion gilt dann: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 = 𝑥𝑖,𝐶15+
∙ 𝑟𝑚,𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢,𝑔𝑒𝑠                           für    𝑖 ≥ 15 (5.43) 

Aus Gl. (5.42) und Gl. (5.43) folgt schließlich für die Berechnung der Abbaurate rm,Ci,C2+,Ab-

bau eines Eduktkohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i im Multikomponentensystem 

über die effektive Methanbildungsrate nachfolgende Gleichung: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 = 0,059 ∙ 𝑥𝑖,𝐶15+
∙ 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓             für  𝑖 ≥ 15 (5.44) 

Die für die Bilanzierung (Gl. (5.25)) benötigte gesamte Eduktabbaurate rm,Ci,Edukt eines 

Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i wird abschließend aus der Abbaurate durch 

Demethylierung rm,Ci,Dem.,Abbau (Gl. (5.40)) und der Abbaurate rm,Ci,C2+,Abbau durch den C2+-

Mechanismus (Gl. (5.54)) berechnet: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐸𝑑𝑢𝑘𝑡 =    𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 + 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢  (5.45) 

 

Abb. 5.39: Spezifische Bildungsrate bzw. spezifische Produktverteilung der α-Spaltprodukte mit der Ket-
tenlänge k im Bereich C2 bis C13 des C2+-Cackmechanismus aus allen verfügbaren Versuchs-
daten im Festbettreaktor (Kapitel 5.2.1.1). Die gestrichelte Linie verdeutlicht den allgemeinen 
Trend, der in der Modellierung verwendet wurde (vgl. Abb. 5.40). 
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5.5.1.3 Berechnung der Produktbildungsraten aus der Demethylierungsreak-
tion und dem C2+-Mechanismus 

Bei der Hydrogenolyse können Produktkohlenwasserstoffe mit einer Kettenlänge i sowohl 

aus der Demethylierung als auch durch den C2+-Mechanismus aus längerkettigen Edukt-

kohlenwasserstoffen gebildet werden. Die längerkettigen Eduktkohlenwasserstoffe im 

Multikomponentensystem werde nachfolgend über ihre Kettenlänge n beschrieben. 

Produktbildungsraten aus der Demethylierungsreaktion rm,Ci,Dem.,Bildung 

Die gesamte Produktbildungsrate eines Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i bei der 

konsekutiven Demethylierung rm,Ci,Dem.,Bildung ergibt sich aus der Demethylierung noch län-

gerkettiger Kohlenwasserstoffe, also mit einer Kettenlänge n > i: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 = ∑ 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐶𝑛,𝐷𝑒𝑚,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔𝑛           mit    𝑖 < 𝑛 ≤ 𝑛𝑚𝑎𝑥 (5.46)  

Bei der Herleitung der Eduktabbaurate der konsekutiven Demethylierung im vorangegan-

genen Kapitel wurde in Gl. (5.36) bereits der mathematische Zusammenhang zwischen 

der Eduktabbaurate und den Produktbildungsraten der höhermolekularen Demethylie-

rungsprodukten (neben Methan) aufgezeigt. Für eine einheitliche Betrachtung eines zu 

bilanzierenden Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i in Gl. (5.25) beschreibt i nun 

allerdings die Kettenlänge des Produktkohlenwasserstoffs und n die Kettenlänge des 

Eduktkohlenwasserstoffs. Gl. (5.36) wurde entsprechend modifiziert: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐶𝑛,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔

𝑟𝑚,𝐶𝑛,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢
= 𝜔(𝑛−𝑖−1) ∙ (1 − 𝜔)           für    𝑛 > 𝑖 (5.47) 

Für die Demethylierung folgt aus Gl. (5.46) und Gl. (5.47) die Gesamtbildungsrate eines 

Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i über die konsekutive Demethylierungswahr-

scheinlichkeit und die Eduktabbauraten der längerkettigen Kohlenwasserstoffe (n > i): 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 = ∑ (𝑟𝑚,𝐶𝑛,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 ∙ (𝜔(𝑛−𝑖−1) ∙ (1 − 𝜔)))𝑛   mit 𝑖 < 𝑛 ≤ 𝑛𝑚𝑎𝑥 (5.48)  

Die Berechnung der benötigten Eduktabbaurate längerkettiger Kohlenwasserstoffe mit 

der Kettenlänge n (mit i < n ≤ nmax) erfolgt analog zur Beschreibung der Eduktabbaurate 

des im vorangegangenen Kapitel betrachteten Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i. 

Produktbildungsraten aus dem C2+-Mechanismus 

Im vorangegangenen Kapitel wurden bereits die experimentell ermittelte spezifische Pro-

duktverteilung bzw. die spezifischen Bildungsraten δCk,α-C2+,spez der α-Spaltprodukte des 

C2+-Mechanismus vorgestellt, welche auf die effektive Methanbildungsrate nach dem 

LHHW-Ansatz normiert wurden (siehe Abb. 5.40).  

Die Daten basieren auf den C2+-Produktverteilungen der Hydrogenolyseversuche im 

Festbettreaktor (FBR) mit den Modellsubstanzen C28, C36 und C44 bei verschiedenen 

Temperaturen und H2-Partialdrücken. Die spezifische Produktverteilung dieser nieder-

molekularen Spaltprodukte wurde lediglich in einem C-Zahl-Bereich von C2 bis C13 expe-

rimentell nachgewiesen. Zur Berechnung der spezifischen Bildungsraten wurde die Pro-

duktverteilung durch die in Abb. 5.40 angegebene Funktion angenähert.  
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Abb. 5.40: Regression zur Ermittlung der α-Spaltprodukte des C2+-Crackmechanismus im Bereich C2 bis 
C13 aus allen verfügbaren Versuchsdaten im FBR (Kapitel 5.2.1.1). 

Neben den genannten, experimentell ermittelten Spaltprodukten müssen noch komple-

mentäre Spaltprodukte entstehen, deren Kettenlängen (n – k) abhängig von den Ketten-

längen n der Eduktkohlenwasserstoffe und den Kettenlängen der α-Spaltprodukte sind. 

Diese komplementären Spaltprodukte des C2+-Mechanismus werden nachfolgend als β-

Spaltprodukte bezeichnet. 

Wie bereits in Kapitel 5.5.1.2 erläutert, wird postuliert, dass nur Eduktkohlenwasserstoffe 

mit einer Kettenlänge n ≥ 15 durch den C2+-Mechanismus gespalten werden. Soll nun die 

gesamte Bildungsrate eines Produktkohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i bezüglich 

des C2+-Mechanismus berechnet werden, müssen die Bildungsraten der α-Spaltprodukte 

rm,Ci,α-C2+,Bildung (für die gilt: i = k) und auch der β-Spaltprodukte rm,Ci,β-C2+,Bildung (für die gilt: 

i = n - k) berücksichtigt werden. Die Bildungsrate des α-Spaltprodukts rm,Ci,α-C2+,Bildung 

kann direkt über die spezifische Bildungsrate δCk,α-C2+,Bildung berechnet werden und ist nur 

dann vorhanden, wenn der zu bilanzierende Kohlenwasserstoff mit der Kettenlänge i im 

Kettenlängenbereich von 2 bis 13 liegt (i = k): 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝛼-𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔  = 𝛿𝑘,𝛼-𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧 ∙ 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓       (5.49) 

für   𝑖 =  𝑘 𝑢𝑛𝑑  2 ≤ 𝑘 ≤ 13 

Eine direkte Berechnung der Bildungsrate des α-Spaltprodukts rm,Ci,α-C2+,Bildung nach Gl. 

(5.49) ist ohne Berücksichtigung des Multikomponentensystems möglich, da die Bil-

dungsrate unabhängig von der Kettenlänge der Eduktkohlenwasserstoffe ist. Bei der Bil-

dungsrate des β-Spaltprodukts müssen hingegen die vorhandenen Eduktkohlenwasser-

stoffe und deren Stoffmengenanteil im Multikomponentensystem berücksichtigt werden. 

Soll zum Beispiel die β-Spaltprodukt-Bildungsrate des Kohlenwasserstoff C20 in einer bi-

nären Alkanmischung aus C28 (xC28 = 0,2) und C22 (xC22 = 0,8) berechnet werden, muss 
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sowohl die Abspaltung einer Octylgruppe (k = 8) von C28 (n = 28) als auch die Abspaltung 

einer Ethylgruppe (k = 2) von C22 (n = 22) berücksichtigt und deren jeweilige Bildungsrate 

über die Stoffmengenanteile xC28,C15+ bzw. xC20,C15+ des jeweiligen Eduktkohlenwasser-

stoffs in der C15+-Fraktion gewichtet und anschließend addiert werden. Für die β-Spalt-

produkt-Bildungsrate rm,Ci,β-C2+,Bildung eines Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i gilt: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝛽−𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔  = 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 ∙ ∑ (𝛿𝑛−𝑘,𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧 ∙ 𝑥𝐶𝑛,𝐶15+)𝑛  (5.50)  

mit 15 ≤ 𝑛 ≤ 𝑛𝑚𝑎𝑥 und  für   𝑖 = 𝑛 − 𝑘 

Die gesamte Bildungsrate eines Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i aus dem C2+-

Mechanismus kann anschließend durch Addition der Bildungsrate des α-Spaltprodukts 

(Gl.(5.49)) mit der Kettenlänge i (= k) und des β-Spaltprodukts (Gl.(5.50)) mit der Ketten-

länge i (= n – k) berechnet werden: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔  = 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝛼−𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 + 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝛽−𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 (5.51)  

Abschließend kann die für die Bilanzierung benötigte Produktbildungsrate rm,Ci,Produkt ei-

nes Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i (Gl. (5.25)) additiv aus der Produktbildungs-

rate der Demethylierung rm,Ci,Dem.,Bildung (Gl. (5.48)) und der Produktbildungsrate rm,Ci,C2+,Bil-

dung (Gl. (5.51)) berechnet werden: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑘𝑡  = 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 + 𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔  (5.52)  

Zur besseren Nachvollziehbarkeit hinsichtlich der Berechnung der Eduktabbauraten und 

der Produktbildungsraten ist in Anhang C.2.3 ein Berechnungsbeispiel gegeben. 

5.5.1.4 Ab- und Antransport der Kohlenwasserstoffe 

Zur Beschreibung des Abtransports der Kohlenwasserstoffe aus dem Katalysatorpartikel 

wird angenommen, dass innerhalb der Poren das Gas- und das Flüssigvolumen im Gas-

Flüssiggleichgewicht (VLE) stehen und der Abtransport allein durch den äußeren 

Stofftransport bestimmt wird.  

Der Abtransport eines Kohlenwasserstoffs mit der Kettenlänge i aus einem Partikel wurde 

hierfür nach dem Filmmodell über dessen Stoffübergangskoeffizient βi, der spezifischen, 

äußeren Katalysatoroberfläche Am,spez sowie dem Konzentrationsgradienten zwischen 

der Bulkphasenkonzentration ci,bulk und der Gasphasenkonzentration an der Partikelober-

fläche ci,s (= Konzentration im Partikel) berechnet [13]. Mit dem idealen Gasgesetz kann 

der Verdunstungsterm auch über die Partialdrücke beschrieben werden:  

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝑣𝑎𝑝 = 𝛽𝑖 ∙ 𝐴𝑚,𝑠𝑝𝑒𝑧 ∙ (𝑐𝑖,𝑠 − 𝑐𝑖,𝑏𝑢𝑙𝑘) =
𝛽𝑖

𝑅𝑇
∙ 𝐴𝑚,𝑠𝑝𝑒𝑧 ∙ (𝑝𝑖,𝑆 − 𝑝𝑖,𝑏𝑢𝑙𝑘) (5.53) 

Mit Gl. (5.53) wird auch ein möglicher Antransport eines Kohlenwasserstoffs in das Po-

rensystem berücksichtigt. Dies kann der Fall sein, wenn im vorgelagerten Bereich der 

Katalysatorschüttung ein Kohlenwasserstoff in der Mischung einen höheren Dampfdruck 

als im nachfolgenden Bereich der Schüttung aufweist.  
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Die Ermittlung des Partialdrucks der flüssigen Kohlenwasserstoffe in den Poren erfolgte 

für reale Mischungen. Der Aktivitätskoeffizient γi,j bzw. der Henry-Flüchtigkeitskoeffizient 

(Hi
xp = γi,j ∙ pi,satt,rein) wurde hierzu über die SRK-Zustandsgleichung in Chemcad (Firma 

Chemstation) abgeschätzt und auf die mittlere Kettenlänge der Mischung bezogen (siehe 

Anhang D). Zum einen konnten dadurch Unstetigkeiten vermieden werden, welche bei 

der Verwendung von Raoult und Henry auftreten würden. Zum anderen ist bei asymmet-

rischen Alkanmischungen mit stark unterschiedlichen Alkankettenlängen, z.B. eine binäre 

Mischung von C6 und C50, eine Abweichung vom Idealverhalten bekannt [134, 144].  

Für die Partialdruckberechnung wurde auch die Dampfdruckverminderung durch Poren-

kondensation berücksichtigt. Hierzu wurde nach dem Modell von Rößler der temperatur- 

und kettenlängenabhängige Relativpartialdruck Φi ermittelt (vgl. Kap. 2.3.1, [126 - 128]): 

𝑝𝑖,𝑆 = 𝛷𝑖 ∙ 𝑥𝑖 ∙ 𝛾𝑖,𝑗 ∙ 𝑝𝑖,𝑠𝑎𝑡𝑡,𝑟𝑒𝑖𝑛   (5.54) 

Bei Katalysatorschüttungen gilt für den Stoffübergangskoeffizient βi in Abhängigkeit der 

Kettenlänge i des betrachteten Kohlenwasserstoffs folgender Zusammenhang [13]: 

𝛽𝑖 = 𝑆ℎ𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡 ∙
𝐷𝑔,𝐶𝑖

𝑑𝑘𝑎𝑡
   (5.55) 

Der Diffusionskoeffizient der einzelnen Kohlenwasserstoffe in der Gasphase wurde dabei 

zunächst nach Fuller für binäre Gasmischungen [142, 145] und anschließend nach Wilke 

[146] für Multikomponentensysteme errechnet. 

Für die Sherwood-Zahl Shschütt gilt bei Schüttungen aus kugelförmigen Partikel [13]: 

𝑆ℎ𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡 = (1 + 1,5 ∙ (1 − 휀𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡)) ∙ 𝑆ℎ𝑘𝑢𝑔𝑒𝑙   (5.56) 

Für die Sherwood-Zahl eines kugelförmigen Einzelpartikels ShKugel gilt für Rep < 50 [13]: 

𝑆ℎ𝑘𝑢𝑔𝑒𝑙 = 2 + 0,664 ∙ 𝑅𝑒𝑝,𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡
0,5 ∙ 𝑆𝑐1/3   (5.57) 

Für die Reynoldszahl der Schüttung gilt: 

𝑅𝑒𝑝,𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡 =
𝑢∙𝑑𝑝

𝜀∙𝜈𝑔
   (5.58) 

Die Schmidt-Zahl Sc ist wie folgt definiert: 

𝑆𝑐 =
𝜈𝑔

𝐷𝑔,𝑒
   (5.59) 

Der hier verwendete Diffusionskoeffizienten Dg,e wurde in Abhängigkeit der mittleren Ket-

tenlänge e der abzutransportierenden Kohlenwasserstoffe nach Fuller [142] und Wilke 

[146] in der H2/N2-Atmosphäre ermittelt.  

Die kinematische Viskosität der Gasmischung νg unter Reaktionsbedingungen kann über 

tabellierte Werte der Einzelkomponenten ν0,i und deren Gasphasenanteile yi (= pi ∙ pges
-1) 

wie folgt berechnet werden [13]: 

𝜈𝑔 = (
𝑇

273,15
)

1,75 𝑝0

𝑝𝑔𝑒𝑠
∑ 𝑦𝑖𝑣0,𝑖𝑖    (5.60) 
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5.5.2 Simulationsergebnisse 

Gemäß der im Kapitel 5.5.1 erläuterten Berechnungsgrundlagen erfolgte die Modellie-

rung der Entleerung eines wachsgefüllten Katalysatorbettes mithilfe von Matlab R2020a 

(Mathworks Inc.). Bei dem Gleichungssystem handelt es sich um gekoppelte partielle 

Differentialgleichungen (orts- und zeitabhängig) zur Beschreibung der Flüssigphasen- 

und Gasphasenkomponenten, deren Anzahl durch den intrapartikulären Kohlenwasser-

stoff mit der maximalen Kettenlänge imax vorgegeben wird. Für beide Phasen ergeben 

sich unter zusätzlicher Berücksichtigung der Wasserstoffkonzentration somit 2 ∙ imax + 1 

partielle Differentialgleichungen. Ist beispielsweise Tetracontan (C40H82) der längste Koh-

lenwasserstoff in den wachsgefüllten Poren, besteht das Gleichungssystem aus insge-

samt 81 (= 2 ∙ 40 + 1) gekoppelten partiellen Differentialgleichungen. Die Kopplung der 

Gleichungen liegt darin, dass sowohl der Abtransport der Kohlenwasserstoffe, die Me-

thanbildungsrate als auch die Wasserstofflöslichkeit von der mittleren Alkankettenlänge 

abhängig ist. Auf eine Wärmebilanzierung wird aufgrund des bereits komplexen Glei-

chungssystems verzichtet und die Reaktionstemperatur als konstant angenommen.  

Für die Lösung gekoppelter Differentialgleichungen bietet Matlab verschiedene Metho-

den: (1) Diskretisierung der ersten Dimension und Verwendung eines ODE-Solvers für 

die zweite Dimension oder (2) die Verwendung des PDEPE-Solvers. 

Im Rahmen dieser Arbeit erfolgte die Berechnung anhand der ersten Methode durch Dis-

kretisierung der Ortsdimension (Schüttungslänge) und Lösung der Zeitdimension durch 

den ODE15s Solver. Der Einsatz des PDEPE-Solvers stellt zwar die elegantere Lösung 

dar, ist aufgrund seines Blackbox-Charakters allerdings nicht zielführend, da für die Mo-

dellierung wertvolle Informationen, wie z.B. der Porenfüllgrad oder die mittlere Alkanket-

tenlänge, nicht ausgegeben werden konnten. 

5.5.2.1 Validierung und Optimierung des Entleerungsmodells  

Die Validierung des Modellansatzes erfolgte durch Vergleich der simulierten und experi-

mentell (Kapitel 5.3) ermittelten Methanfreisetzungsraten während des Entleerungsvor-

ganges und der kumulierten Produktzusammensetzung am Reaktorausgang nach der 

vollständigen Entleerung durch Hydrogenolyse. Ein Vergleich der Methanbildungsraten 

ist für ausgewählte Versuchsbedingungen in Abb. 5.41 dargestellt. Die korrespondieren-

den Produktverteilungen können Abb. 5.42 entnommen werden. Ausgehend vom Refe-

renzversuch (240 °C, 10 barH2, 16 barges, Alkan: C28, 16 l h-1 STP) ist jeweils ein weiterer 

Datensatz aus den Parametervariationen (Reaktionstemperatur, initiale Alkanketten-

länge und H2-Partialdruck) gegeben. Wenngleich das Modell insgesamt die Versuchser-

gebnisse recht gut wiedergibt, zeigen sich z. T. noch Abweichungen zwischen der Mo-

dellierung und den experimentellen Ergebnissen: 

Die initiale modellierte Methanbildungsrate bei der Referenzmessung als auch bei einer 

Reaktionstemperatur von 230 °C ist im Vergleich zu den experimentellen Werten leicht 

erhöht und fällt früher ab (A1 in Abb. 5.41). Der frühe Abfall der Methanbildungsrate kann 

unter anderem durch die erhöhte initiale Methanbildungsrate erklärt werden, da die voll-

ständige Entleerung hierdurch früher eintritt. Allerdings ist die Produktverteilung hierbei 
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nicht konsistent, da unter diesen Umständen die Produktverteilung verstärkt in den nied-

rigeren C-Bereich verschoben werden müsste, was für beide Reaktionsbedingungen 

nicht beobachtet wurde (B1 und B4 in Abb. 5.42). 

  

Abb. 5.41: Validierung der Modellierungsergebnisse entsprechend Kapitel 5.5.1 zur Entleerung eines mit 
Modellwachs gefüllten Katalysatorbettes durch Hydrogenolyse: Vergleich der Methanbildung 
und Entleerungszeit für (A1) Referenzbedingungen und variierte Reaktionstemperatur 230 °C 
sowie (A2) variierter Modellkohlenwasserstoff C44 und Variation des H2-Partialdrucks 16 barH2. 
Einzelparametervariation bezüglich der Referenzbedingungen. Modellierte Reaktionsbe-
dingungen im Referenzpunkt: T = 240 °C (isotherm), pges = 16 bar, pH2 = 10 bar, mKat = 5 g, 
V̇STP = 16 l h-1, P0 = 90 %, Modell-KW: C28. Versuchsergebnisse entsprechend Kapitel 5.3.1 bis 
5.3.3. 

Noch deutlicher zeigt sich dies bei dem Vergleich der Verläufe bei 16 barH2. Obwohl die 

modellierte initiale Methanbildungsrate mit dem experimentellen Wert übereinstimmt, tritt 

der Abfall der Rate deutlich früher ein (A2 in Abb. 5.41). Hier zeigt sich zusätzlich eine 

Überschätzung des modellierten Produktanteils im mittleren C-Bereich (B3 in Abb. 5.42).  

Bei der Modellierung längerer Kohlenwasserstoffe (A2 in Abb. 5.41) kann hingegen ein 

anderer Effekt festgestellt werden: Die initiale Methanbildungsrate und das Erreichen der 

vollständigen Entleerung, welche durch den Abfall der Methanbildungsrate indirekt sig-

nalisiert wird, sowie die kumulierte Produktverteilung (B2 in Abb. 5.42) können durch das 

Modell relativ genau abgebildet werden. Allerdings wird in der Modellbeschreibung eine 

deutlich höherer maximale Methanbildungsrate erreicht.  

Die verwendeten Parameter im Simulationsmodell basieren primär auf den Batchreaktor-

versuchen. Die hier beschriebenen Entleerungsversuche wurden aber im PFR durchge-

führt. Neben den offensichtlichen Unterschieden in der Prozessführung können auch Un-

terschiede in den anlagenspezifischen Messsystemen nicht ausgeschlossen werden. 

Eine Optimierung der primär im Batchreaktor ermittelten Modellparameter auf die expe-

rimentellen Entleerungsversuche im Festbettreaktor ist daher äußerst anspruchsvoll, da 

zudem die verschiedenen Anpassungsgrößen noch teilweise wechselwirken. 
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Abb. 5.42: Validierung der Modellierungsergebnisse entsprechend Kapitel 5.5.1 zur Entleerung eines mit 
Modellwachs gefüllten Katalysatorbettes durch Hydrogenolyse: Vergleich der modellierten und 
experimentell ermittelten Produktverteilungen. Ausgehend vom Referenzpunkt (B1) erfolgte 
jeweils eine Variation des Modell-KWs C44 (B2), H2-Partialdrucks pH2 = 16 bar (B3) und der 
Temperatur T = 230 °C (B4). Detaillierte Reaktions- und Modellbedingungen in Abb. 5.41. 

Für eine Modelloptimierung kommen folgende Faktoren in Frage: 

- Abtransport der Kohlenwasserstoffe (Relativpartialdruck Φ, Dampfdruckberechnung 

im pseudo-binären System über die SRK-Zustandsgleichung), 

- reaktionskinetische Parameter (Häufigkeitsfaktor km,0, Aktivierungsenergie EA), 

- aktive Katalysatoroberfläche Sakt (Monolagen-Porenfüllgrads, Shrinking-Core Modell), 

- Crackwahrscheinlichkeit ω und der 

- C2+-Mechanismus. 
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Zur Minimierung der Freiheitsgrade bei der Erhöhung der Modellgenauigkeit wurden le-

diglich die in dieser Arbeit ermittelten Modellparameter angepasst. Daher wurde der Mo-

dellbaustein zur Beschreibung des Abtransports der Kohlenwasserstoffe über den Rela-

tivpartialdruck Φ nach Rößler [128] und die Dampfdruckberechnung nach der SRK-Zu-

standsgleichung bei der Optimierung nicht berücksichtigt. Zur Sensitivitätsabschätzung 

erfolgte jeweils eine Sensitivitätsanalyse für die aktive Katalysatoroberfläche Sakt, die 

Crackwahrscheinlichkeit ω und den C2+-Mechanismus (Details siehe Anhang C.2.1). 

  

Abb. 5.43: Validierung der Modellierungsergebnisse zur Methanbildung bei der Entleerung eines mit 
Modellkohlenwasserstoffen gefüllten Katalysatorbettes durch Hydrogenolyse basierend auf den 
Modellannahmen gemäß Abb. 5.41, allerdings mit optimierten Parametern: ω = 0,7 (konstant), 
km,0 = 3,42 ∙ 1027 mol-m m3(1+m) s-1 kgkat

-1 und EA = 290 kJ mol-1. 

Ein insgesamt besseres Modellierungsergebnis konnte durch die Annahme einer tempe-

ratur- und druckunabhängigen Crackwahrscheinlichkeit ω = 0,7 sowie einer Anpassung 

der kinetischen Parameter km,0 = 3,42 ∙ 1027 mol-m m3(1+m) s-1 kgkat
-1 und EA = 290 kJ mol-1 

erreicht werden. (Die ursprünglichen Werte lagen bei km,0 = 2,16 ∙ 1024 mol-m m3(1+m) s-1 

kgkat
-1 und EA = 259 kJ mol-1, vgl. Abb. 5.18; die Absolutwerte von km sind dann bei den 

neuen, angepassten Werten von km,0 und EA bei 240 °C praktisch identisch und bei 230 

°C 15 % geringer.) Ein Vergleich mit den bereits in Abb. 5.41 verwendeten Bedingungen 

ist für die angepassten Parameter in Abb. 5.43 (Methanbildung) und Abb. 5.44 (Produkt-

verteilungen) dargestellt (Details im Anhang C.2.2). 
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Abb. 5.44: Validierung der Modellierungsergebnisse zur Produktverteilung bei der Entleerung eines mit 
Modellwachs gefüllten Katalysatorbettes durch Hydrogenolyse basierend auf den Modell-
annahmen gemäß Abb. 5.41, allerdings mit optimierten Modellierungsparametern: Crackwahr-
scheinlichkeit ω = 0,7 (konstant), Reaktionsparameter km,0 = 3,42 ∙ 1027 mol-m m3(1+m) s-1 kgkat

-1 
und EA = 290 kJ mol-1. 

Die Modellgüte hinsichtlich der Methanbildung, der Entleerungsdauer und der Produkt-

verteilung konnte durch die oben genannten geringfügigen Anpassungen deutlich erhöht 

werden. Lediglich bei der Modellierung höherer Kohlenwasserstoffe (hier C44) wird die 

Methanbildung im Verlauf des Entleerungsprozesses weiterhin noch überschätzt. Wei-

tere Optimierungsmöglichkeiten bestehen hierbei durch eine Anpassung der kettenlän-

genabhängigen Reaktionsordnung oder durch die Verwendung einer alternativen Dampf-

druckberechnung. Beide Optionen haben allerdings auch einen ausgeprägten Einfluss 

auf die Produktverteilung und würden weitere Parameteranpassungen erfordern. Auf-

grund der dadurch stark erhöhten Komplexität wurde im Rahmen dieser Arbeit darauf 

verzichtet und die bestehende Modellgenauigkeit als ausreichend betrachtet. 
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5.5.2.2 Porenfüllgrad und Wachszusammensetzung im zeitlichen Verlauf 

Beim alternierenden Fischer-Tropsch/Hydrogenolyse-Prozess ist es von Vorteil, die Ka-

talysatorschüttung nicht vollständig durch die Hydrogenolyse zu entleeren. Nach einer 

vollständigen Entleerung können beim Umschalten auf die Fischer-Tropsch-Synthese 

Temperatur-Hot-Spots entstehen, welche einen Anstieg der Methanselektivität, eine De-

aktivierung des Katalysators durch Sinterung oder ein komplettes Durchgehen des Re-

aktors zur Folge haben können. Zur Vermeidung solcher Szenarien ist eine detaillierte 

Kenntnis über den Entleerungsvorgang sinnvoll. Hierzu zählt auch die Zusammenset-

zung der noch in den Katalysatorporen verbliebenen Kohlenwasserstoffe, da die mittlere 

Kettenlänge den Relativpartialdruck und somit den Füllvorgang während der Fischer-

Tropsch-Synthese beeinflusst.  

 

Abb. 5.45: Modellierte mittlere Kettenlängen und Porenfüllgrade innerhalb der Katalysatorschüttung bei 
unterschiedlichen Entleerungszeiten. Gesamte Entleerungsdauer tges = 2,2 h bis zum Erreichen 
der Integrationsgrenze P ≤ 0,5 %. Modellierte Reaktionsbedingungen: T = 240 °C (isotherm), 
pges = 16 bar, pH2 = 10 bar, lR = 0,04 m (mKat = 5 g), VSTP = 16 l h-1, P0 = 90 %, UH2 ≤ 4,6 %, 
Modell-KW: C28.  

In Abb. 5.45 ist die mittlere Kettenlänge e (oben) und der Porenfüllgrad P (unten) über 

der Reaktorlänge für verschiedene normierte Zeitschritte während des Entleerungsvor-

gangs mittels Hydrogenolyse dargestellt. Die Modellparameter entsprechen den Reakti-

onsbedingungen des Referenzversuchs der Parametervariation im Festbettreaktor. Nach 

der Modellrechnung wird nach einer Entleerungsdauer von tges = 2,2 h eine nahezu voll-

ständige Entleerung (P ≤ 0,5 %) erreicht.  
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Da die mittlere Kettenlänge nur einen Durchschnittswert darstellt, ist zum besseren Ver-

ständnis die modellierte Verteilung der Kohlenwasserstoffe im Porensystem beispielhaft 

für verschiedene Porenfüllgrade in der Mitte des Reaktors (l/lR = 0,5) in Abb. 5.46 darge-

stellt. Es zeigt sich, dass der Modellkohlenwasserstoff C28 relativ rasch abgebaut wird 

und dessen Anteil an den flüssigen Kohlenwasserstoffen in den Poren bei einem Poren-

füllgrad von z.B. 40 % nur noch etwa 8 % der gesamten Alkanmischung beträgt. Bei einer 

weiteren Abnahme des Porenfüllgrads bildet sich zunehmend ein Maximum im Bereich 

von C18 bis C20 aus; dies deckt sich mit dem experimentellen Ergebnis (Abb. 5.33 

(rechts)). Die Ausbildung dieses Maximums ist auf die Abnahme des Relativpartialdrucks 

zurückzuführen. Mit abnehmenden Porenfüllgrad nimmt dieser ab und entsprechend wird 

die Verdampfung insbesondere im Bereich des Maximums gehemmt. Gleichzeitig wer-

den allerdings noch Kohlenwasserstoffe durch die Hydrogenolyse langkettiger Kohlen-

wasserstoffe in diesen Bereich „verschoben“. Der Anteil der Kohlenwasserstoffe mit einer 

Kettenlänge ≤ 10 bleibt zu jeder Zeit vernachlässigbar gering, da diese Kohlenwasser-

stoffe grundsätzlich einen sehr hohen Dampfdruck unter Rektionsbedingungen aufwei-

sen und das Porensystem nach ihrer Bildung somit unmittelbar verlassen.  

 

Abb. 5.46: Modellierte Verteilung der Kohlenwasserstoffe im Porensystem des Katalysators im mittleren 
Reaktorabschnitt (l/lR = 0,5) basierend auf den Modellierungsergebnissen in Abb. 5.45. 

Bei der Gesamtbetrachtung der Reaktorschüttung kann festgestellt werden, dass die mitt-

lere Kettenlänge innerhalb der Schüttung mit zunehmender Entleerungsdauer sukzessive 

abfällt (vergl. Abb. 5.45 (oben)). Hierbei zeigt sich ein Gefälle vom Reaktoreingang zum 

Reaktorausgang, wobei sie sich zu Beginn des Entleerungsvorganges kaum unterschei-

det. Mit zunehmender Entleerungsdauer ist die Änderung der mittleren Kettenlänge am 

Reaktoreingang am stärksten ausgeprägt und die mittlere Kettenlänge durchläuft zum 

Reaktorausgang hin ein Maximum. Mit weiter zunehmender Entleerungszeit nimmt die 

mittlere Kettenlänge entlang der gesamten Katalysatorschüttung und die Ausprägung des 

Peaks weiter ab.  
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Die Abnahme der mittleren Kettenlänge ist im hinteren Teil der Schüttung initial stärker 

ausgeprägt, da aufgrund H2-Verarmung dort die Reaktionsgeschwindigkeit der Hydroge-

nolyse am höchsten ist. Der Porenfüllgrad nimmt hingegen insbesondere am Reaktorein-

gang stärker ab, da hier der Konzentrationsgradient als treibende Kraft für den Stoffüber-

gang der Kohlenwasserstoffe in die Gasphase am höchsten ist. Mit der Abnahme des 

Porenfüllgrades fällt auch der Relativpartialdruck, wodurch der Abtransport am Schüt-

tungseingang gehemmt wird. Folglich erfahren sekundäre Crackprodukte weitere Crack-

schritte und die mittlere Kettenlänge nimmt hier verstärkt ab. 

Nach ca. 50 % der gesamten Entleerungszeit wird am Eingang eine minimale mittlere 

Kettenlänge von e ≈ 21 erreicht, wobei der Porenfüllgrad an dieser Stelle bei etwa 5 % 

liegt. Nach 70 % der Gesamtentleerungszeit findet keine signifikante Änderung der mitt-

leren Kettenlänge entlang des Reaktors mehr statt und eine minimale Kettenlänge von 

e ≈ 19 liegt am Reaktorausgang vor und die Porenfüllgrade innerhalb der Schüttung lie-

gen unterhalb von 10 %. Nach Rößler [128] sollte die Monolagenbedeckung (P ≈ 25 %) 

nicht unterschritten werden, um Temperaturspitzen während des Hot-Starts der Fischer-

Tropsch-Synthese zu vermeiden. Aufgrund der ungünstigen Porenfüllgradverteilung 

würde dies allerdings bedeuten, dass bei einem Porenfüllgrad von ungefähr 25 % am 

Reaktoreingang die Porenfüllgrade in einem Großteil der restlichen Schüttung noch über 

60 % betragen. Eine Verbesserung zeigt sich bei höheren H2-Umsätzen. Durch den H2-

Partialdruckabfall in Richtung Reaktorausgang wird hier die Hydrogenolyse beschleunigt. 

Dadurch stellt sich ein maximaler Porenfüllgrad in der Mitte des Reaktors ein. 

Bei der FTS ist anzunehmen, dass die Kettenlänge der akkumulierten Kohlenwasser-

stoffe zum Reaktorausgang hin zunimmt. Zielführend könnte daher die Änderung der 

Strömungsrichtung beim Entleerungsvorgang sein. Die Hydrogenolysereaktion am Re-

aktoreingang wird durch die dortige höhere mittlere Kettenlänge gehemmt und somit eine 

gleichmäßigere Entleerung erreicht. Ein weiterer unbekannter Einflussfaktor ist allerdings 

noch die Porenfüllgradverteilung innerhalb der Schüttung während der instationären FTS 

im alternierenden Betrieb. Diese nimmt, aufgrund der erhöhten FTS-Reaktionsgeschwin-

digkeit am Reaktoreingang, vermutlich zum Reaktorausgang hin ab. 

Wird nur der mittlere Porenfüllgrad der gesamten Schüttung betrachtet, so wird der 

Grenzwert von 25 % bereits nach etwa 55 % der Gesamtentleerungszeit erreicht (Abb. 

5.47). Die Methanfreisetzungsrate ist zu diesem Zeitpunkt noch vergleichsweise hoch, 

befindet sich aber schon im fallenden Bereich nach der Peak-Methanfreisetzung. Die 

mittlere Kettenlänge e innerhalb der gesamten Schüttung beträgt zu diesem Zeitpunkt 

ungefähr 21. 
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Abb. 5.47: Modellierte mittlere Kettenlängen und Porenfüllgrade innerhalb der gesamten Katalysator-
schüttung während des Entleerungsvorgangs durch Hydrogenolyse. Gesamte Entleerungs-
dauer tges = 2,2 h bis zum Erreichen der Integrationsgrenze P = 0,5 %. Reaktionsbedingungen 
siehe Abb. 5.45. 

5.5.2.3 Variation der Schüttungslänge und der Verweilzeit bei der Hydrogenolyse 

Die bisher vorgestellten Modellergebnisse beziehen sich auf die experimentell durchge-

führten Festbettreaktorversuche. Bei diesen wurde stets eine Katalysatormenge von 5 g, 

respektive eine Schüttungslänge von 4 cm, untersucht. Im industriellen Maßstab werden 

hingegen FT-Rohrbündelreaktoren mit einer Länge von mehr als 10 m eingesetzt [13]. 

Daher stellt sich die Frage, ob die Konzeptidee der Porenentleerung mittels Hydrogeno-

lyse, aber auch das erarbeitete Simulationsmodell Scale-Up-fähig sind.  

Bei der Porenentleerung mittels Hydrogenolyse muss, neben den klassischen verfah-

renstechnischen Problemstellungen, wie z.B. der Druckverlust oder die Wärmeabfuhr, 

insbesondere auch die Vermeidung eines zu hohen H2-Umsatzes während der Hydro-

genolyse beim Scale-Up berücksichtigt werden. Mit einem zunehmenden H2-Umsatz 

nimmt der H2-Partialdruck innerhalb des Reaktionsrohres ab und es besteht die Gefahr 

der Verkokung. Gemäß Abb. 5.19 in Kapitel 5.2.2.1 ist bei einer Reaktionstemperatur von 

227 °C und einer mittleren Kettenlänge des Kohlenwasserstoffs von 16 unterhalb von 

4 bar eine Bildung stark dehydrierter Oberflächenspezies zu erwarten. Die Bildung dieser 

Koksvorläuferspezies sollte vermieden werden. Entsprechend diesem Beispiel sollte bei 

einem Eintrittspartialdruck von 8 barH2 und der vereinfachten Annahme, dass der Was-

serstoff stöchiometrisch zu Methan umgesetzt wird, ein H2-Umsatz von 50 % nicht über-

schritten werden. Es ist noch anzumerken, dass der begrenzende H2-Partialdruck, bei 

dem mit einer Verkokung zu rechnen ist, mit zunehmender Kettenlänge und Temperatur 

ansteigt und so den Umsatz weiter limitiert.  
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Für eine Grenzwertbetrachtung wurde in der Simulation daher zunächst eine Variation 

der Schüttungslänge bei gleichbleibender modifizierter Verweilzeit untersucht. Entspre-

chend Abb. 5.48 erfolgte die Simulation im Bereich von 0,04 bis 1 m Schüttungslänge. 

Dabei wurde der Volumenstrom so angepasst, dass die modifizierte Verweilzeit konstant 

blieb. Der H2-Umsatz während der modellierten Entleerung lag dabei unterhalb von 5 %.  

 

Abb. 5.48: Variation der Katalysatorschüttung 5 g, 50 g, 125 g (Schüttungslänge lR von 0,04 m, 0,4 m und 
1 m) bei konstanter modifizierter Verweilzeit τ* = 9581 kgKat s m-3 durch Anpassung des 
Gasvolumenstroms VSTP,ges im Bereich 16 bis 400 l h-1. Weitere Modellparameter: T = 240 °C 
(isotherm), pges = 16 bar, pH2 = 10 bar, V̇STP = 16 l h-1, P0 = 90 %, Modell-KW: C28, UH2 ≤ 4,6 %. 

Es konnte festgestellt werden, dass die Entleerungsdauer in diesem Fall unabhängig von 

der Schüttungslänge ist. Dies ist insofern nicht selbstverständlich, als durch die Erhöhung 

des Volumenstroms respektive der Strömungsgeschwindigkeit auch der Stoffübergangs-

koeffizient β zunimmt. Wie in Kapitel 5.5.1.4 aber bereits angedeutet, stellt der äußere 

Stofftransport keine limitierende Größe dar. Vielmehr ist die Aufnahmefähigkeit der Gas-

phase bezüglich der Kohlenwasserstoffe im VLE bei der Entleerungsdauer entscheidend.  

Wird entsprechend Abb. 5.49 hingegen die modifizierte Verweilzeit verändert, beeinflusst 

dies die Entleerungsdauer. Eine Änderung der Verweilzeit beeinflusst (1) die Aufnahme-

fähigkeit der Gasphase bezogen auf die abzutransportierenden Kohlenwasserstoffe und 

(2) das H2-Konzentrationsprofil respektive das H2-Partialdruckprofil entlang der Schüt-

tung und damit die Reaktionsrate der Hydrogenolyse. Eine Halbierung des Volumen-

stroms von 16 l h-1 auf 8 l h-1 (STP) bei gleichbleibender Schüttungslänge führte dabei 

nur zu einer leichten Erhöhung der Entleerungsdauer (Abb. 5.49 links). Der nur geringe 

Einfluss auf die Entleerungsdauer ist darauf zurückzuführen, dass durch die Halbierung 

des Volumenstroms die relative Aufnahmefähigkeit des Gasphasenstroms zwar deutlich 

geringer ist, allerdings gleichzeitig die Reaktionsrate der Hydrogenolyse durch den höhe-

ren H2-Umsatz (UH2 ≈ 10 % statt UH2 ≈ 5 %) ansteigt. Hierdurch stellt sich ein Kompensa-
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tionseffekt ein, da längs der Schüttung verstärkt sekundäres Cracken  stattfindet, und die 

Bildung leichtflüchtiger Kohlenwasserstoffe in den Poren zunimmt.  

  

Abb. 5.49: Variation der modifizierten Verweilzeit τ* bei einer konstanten Schüttungslänge lR von 0,04 m 
(5 g) durch entsprechende Anpassung des Gasvolumenstroms V̇STP,ges im Bereich 8 bis 32 l h-1. 
Modellierter Verlauf des mittleren Porenfüllgrads der gesamten Katalysatorschüttung (links) und 
Verlauf der modellierten Methanbildungsrate (rechts). Weitere Modellparameter: T = 240 °C 
(isotherm), pges = 16 bar, pH2 = 10 bar, P0 = 90 %, Modell-KW: C28. 

Eine Verdopplung des Volumenstroms von 16 l h-1 auf 32 l h-1 führte bei diesen Modell-

bedingungen zu einer deutlich sichtbaren Verkürzung der Entleerungsdauer. Die höhere 

relative Aufnahmefähigkeit des Gasphasenstroms wirkt sich hierbei stärker aus, als der 

vergleichsweise höhere mittlere H2-Partialdruck über der Schüttung (UH2 = 2,2 %). Unter 

anderem auf diesen Erkenntnissen basierende Schlussfolgerungen für die Hydrogeno-

lyse-Bedingungen im alternierenden Betrieb sind in Kapitel 5.6 zusammengefasst. 

Bei der Durchführung der Simulation mittels Matlab benötigten die Berechnungen von 

langen Reaktionsrohren teilweise mehrere Stunden und sind mit dem aktuellen Modell 

auf eine maximale Länge des Reaktionsrohres von ca. 1 m begrenzt, da der ODE15s-

Solver ansonsten fehlerhaft Werte lieferte. Die genaue Ursache hierfür ist nicht bekannt 

und erfordert eine weitere Modelloptimierung. Auf Basis der hier vorliegenden Modeller-

gebnisse können Berechnungen in kurzen Reaktionsrohren jedoch für eine entsprechend 

vorliegende modifizierte Verweilzeit einfach hochskaliert werden. 

5.5.2.4 Entleerung eines Katalysatorbetts mit realer Kohlenwasserstoffvertei-
lung durch Hydrogenolyse 

Bisher wurde bei der Hydrogenolyse immer die anfängliche Füllung der Poren mit einem 

Modellkohlenwasserstoff sowohl im Experiment als auch in der Modellierung betrachtet. 

Während der Porenfüllung bei der instationären FTS akkumulieren aber Kohlenwasser-

stoffe unterschiedlicher Kettenlänge in den Poren. Eine typische gemessene Kohlenwas-

serstoffverteilung im Porensystem nach Rößler [147] ist in Abb. 5.50 dargestellt.  
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Abb. 5.50: Beispielhafte Kohlenwasserstoffverteilung in den Katalysatorporen während der instationären 
Fischer-Tropsch-Synthese bei einem experimentellen Porenfüllgrad von P = 60 % nach Rößler 
[147]. 

Bei der Modellberechnung wurde vereinfacht angenommen, dass der Porenfüllgrad über 

der gesamten Schüttung P = 90 % (experimentell nach Rößler: Stoffmengenverteilung 

bei P = 60 %) beträgt.  

Die Verwendung dieser realen Kohlenwasserstoffverteilung bei der Entleerungssimula-

tion weist entsprechend Abb. 5.51 ein erwartungsgemäß anderes Verhalten auf. Im Ge-

gensatz zu den Modellierungen mit Modellkohlenwasserstoffen ergab sich für die Me-

thanbildungsrate das Maximum bereits zu Beginn der Entleerung und es stellte sich im 

Verlauf der Entleerungssimulation über einen langen Zeitraum eine Plateauphase ein. 

Der Verlauf korreliert qualitativ mit jenen im alterierenden Betrieb ermittelten Methanbil-

dungsraten (Messkurve bei 24 hFTS in Abb. 5.3) und erscheint konsistent. Die Pla-

teauphase ist primär auf eine relativ gleichbleibende mittlere Kettenlänge der akkumulier-

ten Kohlenwasserstoffe zurückzuführen. Gemäß Abb. 5.51 steigt die mittlere Kettenlänge 

zu Beginn leicht an und fällt anschließend von e = 23 auf e = 20 flach ab. Eine experi-

mentelle Validierung der Modellberechnung wurde im Rahmen dieser Arbeit allerdings 

nicht durchgeführt. 
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Abb. 5.51: Modellierte mittlere Kettenlängen und Porenfüllgrade innerhalb der gesamten Schüttung 
während des Entleerung durch Hydrogenolyse bei Verwendung eines realen Wachses. 
Entleerungsdauer tges = 2 h bis P = 0,5 %; Bedingungen siehe Abb. 5.45. 

5.6 Schlussfolgerungen für die Hydrogenolyse-Bedingungen im alternie-
renden Betrieb 

Aufgrund der Versuchsergebnisse und der Modellierungen können für den Hydrogenoly-

sebetrieb im alternierenden FTS/HL-Prozess folgende Empfehlungen gegeben werden: 

1) Eine Änderung der Betriebsparameter (p, T) beim Umschalten auf die Hydrogenolyse 

sollte zur Vereinfachung der Prozesses vermieden werden. Kann keine ausreichend 

schnelle Entleerung erreicht werden, sollte die Temperatur erhöht werden. 

2) Der H2-Partialdruck am Eingang ist so zu wählen, dass die Hydrogenolyse möglichst 

schnell abläuft, gleichzeitig aber eine Verkokung oder eine Bildung stark dehydrierter 

Spezies ausgeschlossen werden kann. Hierzu sollte ein H2-Partialdruck am Ausgang 

von etwa 4 barH2 verbleiben. Aus dieser Grenzwertvorgabe, dem Gasvolumenstrom, 

der Reaktionstemperatur und dem Gesamtdruck kann über das Simulationsmodell der 

H2-Partialdruck am Eingang abgeschätzt werden. 

3) Zur weiteren Beschleunigung der Entleerung ist ein hoher Gasvolumenstrom günstig, 

um den Abtransport der Kohlenwasserstoffe aus den Poren durch Verdunstung zu er-

höhen und ein geringeres H2-Partialdruckgefälle über der Schüttung einzustellen. We-

gen letzterem kann ein niedrigerer H2-Partialdruck am Eingang, welcher die Hydro-

genolyse begünstigt, eingestellt werden. Zur Einstellung des H2-Partialdrucks sollte ein 

Teil des Produktstroms rezykliert werden. Hierzu sind allerdings noch weitere Unter-

suchungen nötig, um Methan als Inertgas zu bestätigen. Bei der Rezyklierung des Pro-

duktstroms muss durch Aufreinigung eine möglichst vollständige Abtrennung der 
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gasförmig vorhandenen Produktkohlenwasserstoffe mit einer Kettenlänge größer C4 

gewährleistet werden. Eine unzureichende Abtrennung und Rezyklierung führt sonst 

zu einer verstärkten Methanbildung und einer Limitierung im Produktabtransport durch 

Senkung der Gasaufnahmefähigkeit. 

4) Im alternierenden FTS/HL-Prozess sollte eine vollständige Flutung der Poren während 

der FTS und eine vollständige Entleerung während der Hydrogenolyse vermieden wer-

den. Ersteres verhindert eine Überflutung des Porensystems und so den Austritt flüs-

sige Kohlenwasserstoff, da hierdurch das Produktspektrum verstärkt in Richtung 

Hochsieder verschoben würde. Darüber hinaus soll eine Deaktivierung durch Porendif-

fusionslimitierung vermieden werden. Dieser Punkt ist jedoch ambivalent zu betrach-

ten: In den Entleerungsversuchen zur Partikelgrößenvariation (s. Anhang B.4) konnte 

eine Deaktivierung bei größeren Katalysatordurchmessern beobachtet werden, jedoch 

nicht bei dem Entleerungszyklus im alternierenden Betrieb (Kapitel 5.1.2). Die genaue 

Ursache hierfür ist nicht bekannt. Möglicherweise ist der instationäre Aufheizprozess 

beim Start der Hydrogenolyse-Entleerungsversuche hierfür verantwortlich. Durch die 

rasche Aufheizung (< 15 min) ist wegen der schlechteren H2-Löslichkeit bei niedrigen 

Temperaturen die flüssige Wachsphase in den Poren zu Beginn nicht vollständig mit 

Wasserstoff gesättigt. Hierdurch wird die Reaktion kurzzeitig beschleunigt und die H2-

Verarmung in den Poren nimmt noch weiter zu. Als Konsequenz findet eine Katalysa-

tordeaktivierung oder zumindest eine reversible Katalysatorinhibierung durch die Ad-

sorption stark dehydrierte Oberflächenspezies statt. Dieser Effekt wäre bei einem be-

reits vollständig aufgeheizten System, wie es bei den Versuchen im alternierenden 

Betrieb vorlag, nicht zu erwarten und würde die Beobachtungen daher erklären.  

5) Durch die unvollständige Entleerung während der Hydrogenolyse sollen Temperatur-

spitzen innerhalb der Katalysatorschüttung beim Umschalten auf den FTS-Betrieb ver-

hindert werden. Idealerweise sollte eine homogen verteilte Monolage (P ≈ 25 %) im 

Porensystem der gesamten Katalysatorschüttung vorliegen. Da jedoch die Entleerung 

am Eintritt des Reaktors stärker ausgeprägt ist, müssen an dieser Stelle zukünftig neue 

Entleerungsstrategien entwickelt werden. Hilfreich könnte hier z.B. die Entleerung im 

Gegenstrombetrieb sein (s. Kapitel 5.5.2.2). 

6) Eine Erhöhung der FTS-Zyklenzeit im alternierenden Betrieb wird durch geringe Kata-

lysatordurchmesser begünstigt und sind daher zu bevorzugen. Hierbei muss allerdings 

auch berücksichtigt werden, dass durch die erhöhte Verdunstungsrate das Pro-

duktspektrum möglicherweise hin zu längerkettigen Kohlenwasserstoffen verschoben 

wird. Dies kann wiederum durch die Wahl der Wachstumswahrscheinlichkeit α beein-

flusst werden. Im Allgemeinen wird zwar eine Wachstumswahrscheinlichkeit von 

α = 0,8 empfohlen, da hier der Anteil der gewünschten Produktfraktion C5-C20 am 

höchsten ist und der Anteil der C20+-Kohlenwasserstoffe am niedrigsten. Eine niedrige 

C20+-Produktfraktion durch die Senkung von α trägt allerdings zu einer längeren FTS-

Zyklenzeit und somit zur Produktivitätssteigerung (Faktor PS) bei.  
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6 Zusammenfassung und Ausblick 

Hintergrund dieser Arbeit 

Bei der Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) handelt es sich um einen Prozess zur Herstel-

lung von kohlenwasserstoffbasierten, vornehmlich flüssigen Kraftstoffen. Bei der hetero-

gen-katalysierten Synthesereaktion werden CO und H2 zu Kohlenwasserstoffen umge-

setzt, welche aufgrund des breiten Produktspektrums in den Phasenzuständen gasför-

mig, flüssig als auch fest (wachsartig) vorliegen.  

Die Fischer-Tropsch-Synthese wird aktuell nur an wenigen Standorten (z.B. Südafrika 

und Katar) kommerziell eingesetzt, gewinnt aufgrund der Energiewende allerdings erneut 

Beachtung. Denn die FTS birgt das Potential in einem sogenannten Power-to-Liquid-Pro-

zess CO2-neutrale Kraftstoffe herzustellen. Hierzu muss allerdings zum einen grüner 

Wasserstoff aus einer mit regenerativer Energie betriebenen Elektrolyse hergestellt wer-

den und zum anderen aus der Luft oder Ab- bzw. Prozessgasen abgetrenntes CO2 ge-

wonnen und in einer reversen Wassergas-Shift-Reaktion zu CO umgewandelt werden. 

Trotz des geringen Wirkungsgrades des PtL-Gesamtprozesses wird dieser insbesondere 

im Flugsektor, wo Flüssigkraftstoffe mit einer hohen volumetrischen und auch gravimet-

rischen Energiedichte benötigt werden, als derzeit alternativlos angesehen. 

Zur Herstellung von Flüssigkraftstoffen eignet sich vor allem die sogenannte Low-Tem-

perature-FTS mit Kobalt-Katalysatoren. Das Produktspektrum der FTS ergibt sich aus 

einer Wachstumswahrscheinlichkeit, welche bei der Low-Temperature-FTS vergleichs-

weise hoch ist und so weniger wertmindernde, gasförmige bzw. kurzkettige Kohlenwas-

serstoffe (C1 bis etwa C4) entstehen. Dann ist aber auch der Anteil der hochmolekularen 

bzw. wachsförmigen Bestandteile (etwa > C20) höher. Die Wachse akkumulieren in den 

Katalysatorporen, was durch den Einfluss der Porendiffusion die (effektive) Reaktionsrate 

vermindert. Außerdem wird das H2/CO-Verhältnis im Katalysatorpartikel verschoben und 

die Methanselektivität steigt. Ein weiterer Aspekt der Wachsbildung ist die Notwendigkeit 

eines nachgeschaltenen Prozesses, in dem die wachsförmigen Kohlenwasserstoffe ge-

crackt werden, um die gewünschten Flüssigkraftstofffraktionen zu erhalten. 

Ziel und Umfang der Untersuchungen 

Die Zielstellung dieser Arbeit gliedert sich in drei Teile. Zunächst sollte eine Potentialab-

schätzung zu einem einstufigen, aber alternierenden FTS-Prozess erfolgen. Der alternie-

rende Prozess setzt sich aus einer Produktionsphase und einer Regenerationsphase zu-

sammen. In der Produktionsphase findet im Festbettreaktor eine instationäre Fischer-

Tropsch-Synthese statt, bei der der Porenfüllgrad kontinuierlich ansteigt. In der Regene-

rationsphase wird auf Hydrogenolyse-Bedingungen, d.h. auf ein CO-freies Gas umge-

schaltet. Die Hydrogenolyse (HL) ist eine metallkatalytische Crackreaktion und diente 

dem Spalten der akkumulierten hochmolekularen Kohlenwasserstoffe im Porensystem, 

wodurch dieses wieder entleert wird. Durch die Entleerung wird ein Regenerationseffekt 
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mit einem Anstieg der Reaktionsrate und einer Senkung der Methanselektivität erwartet. 

Bei einer geeigneten Wahl der Zykluszeiten treten dann am Reaktorausgang durch die 

Akkumulation bzw. das Cracken der langkettigen Kohlenwasserstoffen im Katalysatorbett 

nie signifikante Mengen an Wachsen auf. Der alternierende Prozess kann dann auch 

dazu führen, dass die Produktivität insgesamt größer wird, wenn die mittlere Reaktions-

rate der FTS im Vergleich zum klassischen stationären Prozess so stark ansteigt, dass 

dies die kurze unproduktive Hydrogenolyse-Phase überkompensiert. 

Der zweite Teil dieser Arbeit befasst sich mit der gezielten Untersuchung der Kinetik der 

Hydrogenolyse von (unter Reaktionsbedingungen) flüssigen Kohlenwasserstoffen. Die 

Hydrogenolyse ist eine Reaktion, die bisher technisch nicht gezielt eingesetzt wurde. Viel-

mehr handelte es sich um eine unerwünschte, parasitäre Nebenreaktion bei Hydrierpro-

zessen. Folglich sollte in dieser Arbeit ein Grundverständnis zum Ablauf der Hydrogeno-

lyse bei FT-relevanten Bedingungen geschaffen werden. Im Hinblick auf eine Simulation 

des alternierenden Prozesses wurden vor allem Untersuchungen zum Einfluss der Tem-

peratur, des Wasserstoffdrucks und der Kettenlänge des Eduktkohlenwasserstoffs auf 

die Produktbildungsraten, die Selektivitäten und auf Stofftransporteffekte gelegt.  

Abschließend sollte eine Evaluierung der Porenentleerung durch verschiedene Simulati-

onen basierend auf den zuvor ermittelten Modellparametern erfolgen. Diese beinhalteten 

eine Modellvalidierung anhand der zuvor durchgeführten Entleerungsversuche, Vorher-

sagen zur Entleerungsdauer und des resultierenden Produktspektrums sowie eine Be-

schreibung der Upscale-Fähigkeit. In Kombination mit den Ergebnissen von Vorgänger-

arbeiten zur FTS-Kinetik und zur Verdunstungskinetik sollte ein Entleerungsmodell er-

stellt werden, um zukünftig einen alterierenden Gesamtprozess zu simulieren. 

Ergebnisse zum alternierenden Fischer-Tropsch/Hydrogenolyse-Prozess 

Vor der Untersuchung des alternierenden FT/Hydrogenolyse-Prozesses wurden die Teil-

schritte der Porenfüllung und Porenentleerung zunächst einzeln betrachtet.  

Während der Porenfüllung im FTS-Betrieb konnte zu Beginn eine erhöhte Aktivität und 

geringere Methanselektivität festgestellt werden. Unter den gewählten Reaktionsbedin-

gungen (230 °C, 15 barges, H2/CO = 2) nahm die Reaktionsgeschwindigkeit im zeitlichen 

Verlauf linear ab, respektive die Methanselektivität linear zu, und nach etwa 24 h wurde 

ein stationärer Betrieb erreicht. Im stationären Betrieb konnte eine (im Vergleich zur An-

fangsphase mit noch weitgehend leeren Poren) 1,6-fach höhere Methanselektivität und 

etwa 30 % geringere CO-Verbrauchsrate festgestellt werden. Dies zeigte bereits das 

grundsätzliche Potential für einen FTS-Betrieb im instationären Bereich mit unvollständig 

gefüllten Katalysatorporen. Eine wichtige Voraussetzung für eine hohe Potentialausnut-

zung stellt eine effiziente Regenerationsphase mit hoher Entleerungsgeschwindigkeit 

bzw. niedriger Entleerungsdauer dar. Während die Fülldauer nur einen unwesentlichen 

Einfluss auf die Entleerungsdauer hat, kann durch Senkung des H2-Partialdrucks die Ent-

leerungsgeschwindigkeit deutlich angehoben werden. Begrenzt wird dies allerdings 

durch einen Anstieg der Verkokungsgefahr bei niedrigem H2-Partialdruck. 
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Im alternierenden Zyklusbetrieb mit unterschiedlichen Füllzeiten und vollständiger Ent-

leerung zeigte sich hinsichtlich der Produktselektivität die erwartete Verschiebung des 

Produktspektrums. Mit abnehmender Fülldauer nahm der Produktanteil langkettiger Koh-

lenwasserstoffe scheinbar ab. Dies ist darauf zurückzuführen, dass langkettige Kohlen-

wasserstoffe während der FTS im Porensystem verbleiben und in der Regenerations-

phase anschließend durch Hydrogenolyse gecrackt werden. Das dabei entstehende Pro-

duktspektrum kann durch eine Doppel-α-Verteilung beschrieben werden. Nach etwa 24 

h wurde bei den verwendeten Reaktionsbedingungen ein „Durchbruch“ der langkettigen 

Kohlenwasserstoffe nach der Katalysatorfestbettschüttung festgestellt.  

Bei den verwendeten Reaktionsbedingungen ergaben sich die besten Resultate mit Zyk-

luszeiten von 12 hFTS und 1,6 hHL. Die Selektivität zu C21+-Kohlenwasserstoffen konnte 

von 9 % auf 2 % gesenkt und die zur Flüssigkraftstofffraktion (C5 - C20) um 7 % erhöht 

werden. Die gasförmigen Bestandteile blieben annähernd gleich, wobei die Methanse-

lektivität insgesamt leicht abnahm. Im Hinblick auf die Reaktionsrate wurde eine Produk-

tivitätssteigerung des Gesamtprozesses (FTS + HL) um den Faktor 1,2 erreicht. Durch 

die Verwendung eines Katalysators mit höherer Co-Beladung, eine um etwa 10 K höhe-

ren Reaktionstemperatur der FTS und eine Senkung der Kettenwachstumswahrschein-

lichkeit sollte eine Produktivitätssteigerung bis zu einem Faktor 2 möglich sein. 

Untersuchungen zur Reaktionskinetik der Hydrogenolyse am FT-Co-Katalysator 

Zur reaktionskinetischen Beschreibung der Hydrogenolyse wurden die Selektivitäten und 

Produktbildungsraten in Abhängigkeit der wichtigsten Einflussparameter, wie Ketten-

länge der Eduktkohlenwasserstoffe (durch Einsatz von Modellkohlenwasserstoffen), Re-

aktionstemperatur und H2-Partialdruck, im Batch- und Semi-Batchreaktor untersucht.  

Zur Beschreibung der Selektivität der Hydrogenolyse wurden zwei Mechanismen ange-

nommen. Die Hauptreaktion der Hydrogenolyse ist die sukzessive Abspaltung einer Me-

thylgruppe und Hydrierung zu Methan. Die Abspaltung von Methylgruppen kann konse-

kutiv ohne Desorption erfolgen. Die mehrfache Abspaltung von Methylgruppen unterliegt 

einer Wahrscheinlichkeitsverteilung und konnte, analog zur Anderson-Schulz-Flory-Ver-

teilung bei der FTS, durch einen einzigen Parameter, der konsekutiven Demethylierungs-

wahrscheinlichkeit ω, beschrieben werden, die maßgeblich durch die Temperatur und 

den Wasserstoffpartialdruck beeinflusst wird. Eine Abhängigkeit von der Kettenlänge des 

Eduktkohlenwasserstoffs konnte hingegen nicht festgestellt werden. 

Der zweite Mechanismus wird in dieser Arbeit als C2+-Mechanismus bezeichnet. Dieser 

besagt, dass neben einer Methylgruppe auch Molekülgruppen mit mehr als einem C-

Atom von einem Eduktkohlenwasserstoff abgespaltet werden. Im Vergleich zur Methan-

bildungsrate ist die Bildungsrate dieser Produktgruppe deutlich geringer und beträgt pro 

Spaltprodukt weniger als ein Hundertstel der Methanbildungsrate. Dennoch ist dieser Me-

chanismus im Hinblick auf die Verdunstungskinetik im Entleerungsmodell nicht zu ver-

nachlässigen, da die Abspaltung von z.B. einer Octyl-Gruppe einer achtfachen Demethy-
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lierung entspricht und das korrespondierende Crackprodukt dementsprechend einen 

deutlich höheren Dampfdruck aufweist. Die Beschreibung der Produktbildungsraten 

konnte auf die Methanbildungsrate normiert werden, wies ansonsten allerdings kein Mus-

ter auf. Die Selektivität des C2+-Mechanismus wurde daher durch eine empirische Poly-

nomfunktion im relevanten Bereich C2-C13 beschrieben. Eine Einflussnahme der Ketten-

länge der Eduktkohlenwasserstoffe, der Reaktionstemperatur oder des H2-Partialdrucks 

konnte nach der Normierung auf die Methanbildungsrate nicht mehr festgestellt werden. 

Da die Selektivitäten alle auf die Methanbildungsrate bezogen werden konnten, war le-

diglich die reaktionskinetische Beschreibung eben dieser notwendig. Als kinetischer An-

satz wurde ein LHHW-Ansatz (Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson) gewählt. Die Pa-

rametrisierung erfolgte in einem H2-Partialdruckbereich von 1 bis 50 bar und bei Tempe-

raturen von 215 bis 240 °C. Erwähnenswert ist die hohe Aktivierungsenergie von 260 kJ 

mol-1 und die negative Ordnung bezüglich H2. Die negative Reaktionsordnung bezüglich 

Wasserstoff ist geringfügig von der Kettenlänge des eingesetzten Kohlenwasserstoffs ab-

hängig und bewegt sich im Bereich von -3,4 (Hexadecan) bis -4,0 (Hexatriacontan) im 

Zähler und von -2,6 (Hexadecan) bis -3,0 (Hexatriacontan) im Nenner des LHHW-Ansat-

zes. Durch Interpolation der Reaktionsordnung konnten auch die Methanbildungsraten 

weiterer Eduktkohlenwasserstoffe ermittelt werden. 

Entleerung eines mit Modellwachs befüllten Katalysatorpartikels im Festbett  

Die Untersuchungen des mit Modellwachs befüllten Katalysators im Festbettreaktor soll-

ten Aufschluss zum Entleerungsverhalten und zur überlagerten Verdunstungskinetik lie-

fern. Diese Untersuchungen bildeten auch die Grundlage zur Validierung des Modells der 

Porenentleerung. Die Versuche wurden im klassischen Strömungsrohr und teilweise in 

einer Magnetschwebewaage mit zwangsdurchströmten Katalysatorbett durchgeführt. 

Mit zunehmender Porenentleerung steigt die Methanbildungsrate durch eine Abnahme 

der mittleren Kettenlänge der Kohlenwasserstoffe im Porensystem an. Dies gilt allerdings 

nur solange mindestens eine Monolagenbedeckung der Katalysatoroberfläche vorliegt 

(Porenfüllgrad > 25 %). Der Anstieg der Methanbildungsrate ist bei hohen Bildungsraten 

stärker ausgeprägt, da die Verdunstungskinetik quasi „überholt“ wird. Unterhalb eines 

Porenfüllgrads von 25 % nimmt die aktive Oberfläche des Katalysators ab und überlagert 

den Geschwindigkeitszuwachs durch die Abnahme der mittleren Kettenlänge.  

Mit einer erhöhten Methanbildungsrate, welche durch eine H2-Partialdrucksenkung oder 

Temperatursteigerung herbeigeführt wird, steigt auch der Methananteil im Produktspekt-

rum nach der vollständigen Entleerung an. Folglich nimmt auch die mittlere Kettenlänge 

der Crackprodukte insgesamt ab.  

Der Einsatz langkettiger Kohlenwasserstoffe führt ebenfalls zu einem erhöhten Methan-

anteil, da sekundäre Demethylierungsreaktionen stattfinden, bis das korrespondierende 

Crackprodukt einen ausreichenden Dampfdruck erreicht hat und durch Verdunstung aus 

dem Katalysatorbett ausgetragen wird. Mit zunehmender Kettenlänge des Eduktkohlen-

wasserstoffs nimmt die Kettenlänge der Produktkohlenwasserstoffe im Mittel ab.  
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Simulation zur Entleerung eines Katalysatorbetts durch Hydrogenolyse 

Die Entleerungssimulation basiert auf dem in dieser Arbeit ermittelten kinetischen Ansatz 

und Selektivitäten. Zur Beschreibung der Verdunstungskinetik wurde die Filmtheorie an-

gewandt. Die porenfüllgradabhängigen Dampfdrücke der Kohlenwasserstoffe wurden 

nach dem Modellansatz von Rößler [128] berechnet. Im Validierungsprozess konnten 

durch die Einführung einer temperatur- und druckunabhängigen Demethylierungswahr-

scheinlichkeit von 0,7 und einer geringfügigen Anpassung der reaktionskinetischen Pa-

rameter km,0 und EA gute Simulationsergebnisse erzielt werden. 

Die Simulationen zum Porenfüllgrad und Wachszusammensetzung im zeitlichen Verlauf 

innerhalb der Katalysatorschüttung zeigen eine inhomogene Verteilung innerhalb der 

Schüttung. Insbesondere beim Porenfüllgrad stellt dies einen ungewollten Sachverhalt 

dar. Zur Vermeidung von Hot-Spots beim Umschalten auf den FTS-Betrieb wäre ein ho-

mogener Porenfüllgrad im Bereich des Monolagenporenfüllgrads (25 %) wünschenswert. 

Jedoch fällt der Porenfüllgrad mit zunehmender Entleerung am Eingang des Reaktors 

schneller ab als in der restlichen Schüttung. Eine Umkehrung der Strömungsrichtung in-

nerhalb der Entleerungsphase oder aber auch eine generelle Umkehrung der Strömungs-

richtung bei der Entleerung könnten zu einer homogeneren Verteilung führen. 

In den Simulationsuntersuchungen konnte weiterhin festgestellt werden, dass der Um-

satz bei der Hydrogenolyse von der Verweilzeit abhängt, nicht jedoch von der Länge des 

Festbetts bzw. dem Volumenstrom bei gleichbleibender Verweilzeit. Die Erhöhung des 

Volumenstroms bei konstanter Katalysatormasse führt zu einem höheren Verdunstungs-

strom und entsprechender Verkürzung der Entleerung. Folglich wäre eine Rezyklierung 

des Produktgasstroms sinnvoll, um (1) unverbrauchten Wasserstoff zu recyclen und um 

(2) den Gesamtvolumenstrom durch den Einsatz des gebildeten Methans zu erhöhen. 

Die Entleerungssimulation mit einem FTS-typischen Kohlenwasserstoffmix im Porensys-

tem lieferte konsistente Entleerungsverläufe. Eine zusätzliche experimentelle Validierung 

des Modells für ein Festbett mit realen Porenfüllgraden und KW-Verteilungen war im Rah-

men dieser Arbeit nicht mehr möglich. 

Fazit und Ausblick 

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit konnte gezeigt werden, dass mit einem alternieren-

des Fischer-Tropsch/Hydrogenolyse-Verfahren die klassische stationäre Low-Tempera-

ture-FTS im Festbettreaktor optimiert werden kann. Das einstufige Verfahren führt zu ei-

nem geringeren Katalysatorbedarf bei gleichzeitiger Erhöhung der gewünschten Flüssig-

kraftstofffraktion. Ein weiteres Optimierungspotential hinsichtlich des Katalysatorbedarfs, 

neben dem experimentell nachgewiesenen, erscheint realistisch. 

Beim Einsatz der Hydrogenolyse zur Porenentleerung bildet sich primär Methan, was 

jedoch bei moderaten Entleerungszeiten von der geringeren Methanselektivität während 

der instationären FTS kompensiert werden kann. Bei einer weiteren Beschleunigung der 

Hydrogenolyse ist mit einer erhöhten Methanbildung während der Entleerung zu rechnen. 



Zusammenfassung und Ausblick 

 

 

132 

Wird diese im Füllvorgang durch die FTS nicht kompensiert, ist eine Gegenüberstellung 

der Selektivitätseinbuße zur Einsparung im Katalysatorbedarf notwendig. Eine Möglich-

keit, die Methanbildung während des Füllvorgangs zur Kompensation zu senken, ist die 

Durchführung des instationären FT-Füllvorgangs in einem begrenzten unteren Porenfüll-

gradbereich. Die Kompensationsmöglichkeit wird jedoch durch die Füllgeschwindigkeit 

und die erhöhte Methanfreisetzung bei den Umschaltvorgängen begrenzt. 

Unter moderaten Bedingungen konnte während der Hydrogenolysereaktion keine nen-

nenswerte Deaktivierung durch Verkokung festgestellt werden. Lediglich bei harschen 

Bedingungen, d.h. einer hohen Reaktionstemperatur in Kombination mit einem niedrigen 

H2-Partialdruck, ist mit einer signifikanten Verkokung zu rechnen.  

Der gewählte kinetische Ansatz beschreibt sehr gut die Rate der Hydrogenolyse und 

durch die Verwendung einer konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit kann auch 

das Produktspektrum gut berechnet werden. In Kombination mit dem Verdunstungsmo-

dell nach Rößler konnte dann die Entleerung erfolgreich modelliert werden.  

In fortführenden Experimenten zum alternierenden Prozess sollte zunächst die Verteilung 

der Kohlenwasserstoffe im Porensystem und die Porenfüllgrade während der instationä-

ren FTS näher untersucht werden. In weiteren Entleerungsversuchen kann das Entlee-

rungsmodell anschließend auf Basis der erhobenen Daten zur realen Wachszusammen-

setzung erneut validiert und gegebenenfalls optimiert werden.  

Nachfolgend kann über die Entleerungssimulation eine Optimierung der Prozessparame-

ter erfolgen um (1) eine möglichst effiziente Entleerung und (2) eine homogene Restbe-

ladung zur Vermeidung von Hot-Spots zu gewährleisten. Die Verwendung einer normalen 

Festbettschüttung ist hierbei nicht zielführend, da aufgrund der Wachsablagerungen ein 

zerstörungsfreier Ausbau der Schüttung nicht möglich ist. Daher wird zur Untersuchung 

der Einsatz eines Perlenschnurreaktors empfohlen.  

In Bezug auf eine weitere Produktivitätssteigerung, respektive eine Senkung des Kataly-

satorbedarfs, sollten Katalysatoren mit einer erhöhten Aktivmetallbeladung näher unter-

sucht werden. Hierfür ist jedoch der Einsatz einer Festbetttemperaturregelung notwendig, 

um einem Durchgehen des Reaktors entgegenzuwirken. 
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7 Summary and Outlook 

Background 

Fischer-Tropsch synthesis (FTS) is a process for the production of hydrocarbon-based, 

primarily liquid fuels. In the heterogeneously catalyzed synthesis reaction, CO and H2 are 

converted to gaseous, liquid and solid (waxy) hydrocarbons due to a broad product spec-

trum.  

Fischer-Tropsch synthesis is currently only used commercially at a few locations (e.g. 

South Africa and Qatar), but is gaining renewed attention due to the energy transition. 

This is because FTS has the potential to produce CO2-neutral fuels in a so-called power-

to-liquid process. To do this, however, green hydrogen must be produced from electroly-

sis powered by renewable energy. In addition, CO2 separated from air or from flue or 

process gases must be converted into CO by the reverse water-gas shift reaction. Despite 

the low efficiency of the overall PtL process, it is currently considered to be without alter-

native in the aviation sector, where liquid fuels with a high volumetric as well as gravimet-

ric energy density are required.  

Low-temperature FTS with cobalt catalysts is particularly suitable for the production of 

liquid fuels. The product spectrum of the FTS results from a chain growth probability dur-

ing the formation of the hydrocarbons, which is comparatively high in the low-temperature 

FTS and thus less value-reducing, gaseous hydrocarbons (C1 – C4) are produced. As 

consequence, however, the proportion of waxy components (> C20) is higher. The waxes 

accumulate in the catalyst pores, which results in a reduction in pore diffusion and a cor-

responding reduction in the (effective) reaction rate. At the same time, the CO/H2 ratio in 

the catalyst particle is shifted and the methane selectivity increases. Another aspect of 

wax formation is the introduction of a downstream process, in which the waxy hydrocar-

bons have to be cracked again to obtain the desired liquid fuel fraction.  

Scope and Outline 

The objective of this work is divided into three parts. First, a potential assessment of a 

single-stage, alternating FTS process should be carried out. The alternating FTS process 

consists of a production phase and a regeneration phase. In the production phase, a 

transient low-temperature Fischer-Tropsch synthesis takes place in a fixed bed reactor, 

in which the pore filling degree increases continuously. In the regeneration phase, the 

process is switched to hydrogenolysis conditions (CO-free gas). Hydrogenolysis (HL) is 

a metal-catalyzed cracking reaction and served to crack the accumulated hydrocarbons 

in the pore system, thus emptying it again. A regeneration effect with an increase in re-

action rate and a decrease in methane selectivity is expected as a result of the draining. 

With a suitable choice of cycle times, significant amounts of waxes then never occur at 

the reactor outlet due to the accumulation and cracking of the long-chain hydrocarbons 

in the catalyst bed. The alternating process can then also lead to an overall increase in 
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productivity, if the average reaction rate of the FTS increases so much compared to the 

classical stationary process that this overcompensates for the short non-productive hy-

drogenolysis phase. 

The second part of this work targeted the detailed investigation of the kinetic of hydro-

genolysis of hydrocarbons that are liquid under reaction conditions. Hydrogenolysis is a 

reaction that has not been used specifically in process technology up to now. Rather, it 

was an undesired, parasitic side reaction in hydrogenation processes. Consequently, the 

aim of this work was to provide a basic understanding of the hydrogenolysis process at 

FT-relevant conditions. With regard to a simulation of the alternating process, investiga-

tions on the influence of temperature, hydrogen pressure and the chain length of the re-

actant hydrocarbon on the product formation rates, the selectivities and on mass transfer 

effects were mainly placed. 

Finally, the pore emptying was to be evaluated by various simulations based on the pre-

viously determined model parameters. These included a model validation and optimiza-

tion based on the draining investigations, predictions on the emptying time and the result-

ing product spectrum as well as a description of the upscaling capability. In combination 

with results of previous work on FTS kinetics and evaporation kinetics, the emptying 

model should provide the missing module to simulate the holistic alternating process in 

the future. 

Results on the alternating Fischer-Tropsch/Hydrogenolysis process 

Before investigating the alternating Fischer-Tropsch/Hydrogenolysis process, the pore 

filling and pore emptying phases were first considered individually.  

During the initial phase of pore filling in FTS (compared to the initial phase with largely 

empty pores), an increased activity and lower methane selectivity could be observed. 

Under the selected reaction conditions (230 °C, 15 bar, H2/CO = 2), the reaction rate 

decreased linearly over time and the methane selectivity increased also linearly. After 

about 24 h steady-state operation was achieved. In stationary operation, a 1.6-fold higher 

methane selectivity and a CO consumption rate lowered by 30 % could be determined. 

This already showed the fundamental potential for FTS operation in the transient regime 

with incompletely filled catalyst pores. An important requirement for utilization of this po-

tential is an efficient regeneration phase to reach a high emptying speed and low empty-

ing duration. While the filling time had only an insignificant influence on the emptying time, 

the emptying speed could be significantly increased by lowering the H2 partial pressure. 

However, this is limited by an increase in the risk of coking with low H2 partial pressure. 

In alternating cycle operation with different filling times and complete emptying, the ex-

pected change in product selectivity is seen with a shift in the product spectrum. With 

decreasing filling time, a sharp decline in the product share of long-chain hydrocarbons 

is observed. This is attributed to the fact that long-chain hydrocarbons remain in the pore 

system during FTS and are subsequently cracked by hydrogenolysis in the regeneration 

phase. The resulting product spectrum could be described by a double-α distribution. 
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After about 24 h, a breakthrough of the long-chain hydrocarbons is observed, which is 

attributed to the complete filling of the catalyst’s pore system. 

With the reaction conditions used, the best results were obtained with cycle times of 12 

hFTS and 1.6 hHL. The selectivity of the C21+ hydrocarbons was reduced from 9 % to 2 % 

and the selectivity of the liquid fuel fraction (C5 - C20) was increased by 7 %. The gaseous 

components remained approximately the same, with a slight overall decrease in methane 

selectivity. With regard to the reaction rate, a productivity increase by a factor of 1.2 of 

the process (FTS + HL) was achieved.  

By using a catalyst with higher Co loading at a reaction temperature increased by about 

10 K and slightly lowering of the chain growth probability, a realistic productivity increase 

of up to a factor of 2 should be possible. 

Investigations on the reaction kinetics of hydrogenolysis with the FT-Co-catalyst 

For determining of the reaction kinetic, the selectivity and product formation rates were 

investigated as a function of the most important influencing parameters, such as chain 

length of the reactant hydrocarbons (by using model substances), reaction temperature 

and H2-partial pressure in a batch and semi-batch reactor.  

Two mechanisms were assumed to describe the selectivity of hydrogenolysis. The main 

reaction of hydrogenolysis is the successive cleavage of a methyl group and hydrogena-

tion to methane. The cleavage of methyl groups can occur consecutively without desorp-

tion. Thus, the multiple cleavage of methyl groups follows a probability distribution and 

could be described, analogous to the Anderson-Schulz-Flory distribution in Fischer-Trop-

sch synthesis, by a single parameter, the consecutive demethylation probability ω. The 

consecutive demethylation probability was significantly influenced by the reaction tem-

perature and the hydrogen partial pressure. A dependency on the chain length of the 

reactant hydrocarbon, on the other hand, could not be determined.  

The second mechanism is the so-called C2+-mechanism. This states that, in addition to a 

methyl group, molecular groups with more than one C-atom are also split off from reactant 

hydrocarbons. Compared to the methane formation rate, the formation rate of this product 

group is significantly lower and amounts to less than on hundredth of the methane for-

mation rate per cleavage product. Nevertheless, this mechanism cannot be neglected 

with regard to the evaporation kinetics in the draining model, since the cleavage of e.g. 

an octyl group corresponds to an eightfold demethylation, which leads to a significantly 

higher increase in vapor pressure of the crack product counterpart. The product formation 

rates caused by this mechanism could be normalized to the methane formation rate, but 

otherwise showed no pattern. The selectivity of the C2+-mechanism was therefore de-

scribed by an empirical polynomial function in the range C2 to C13. An influence of the 

chain length of the reactant hydrocarbons, the reaction temperature or the H2-partial pres-

sure could no longer be determined after normalization on the methane formation rate. 
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Since the selectivities could all be related to the methane formation, only the parameter-

ization of the methane formation rate was necessary. An LHHW approach (Langmuir-

Hinshelwood-Hougen-Watson) was chosen to describe the reaction kinetic. The param-

eterization was carried out in a H2-partial pressure range of 1 to 50 bar and temperatures 

of 215 to 240 °C. It is worth mentioning the high activation energy of approx. 260 kJ mol-1 

and the negative order with respect to H2. The negative reaction order with respect to 

hydrogen depends on the chain length of the model hydrocarbons used and is in the 

range of -3,4 (hexadecane) and -4,0 (hexatriacontane) in the numerator, respectively -2,6 

(hexadecane) and -3,0 (hexatriacontane) in the denominator of the LHHW approach. By 

interpolating the reaction order, methane formation rates for other hydrocarbons within 

the investigated chain length range were also determined.  

Draining of catalyst particles filled with model wax 

The investigations of the catalyst filled with model wax in the fixed-bed reactor were in-

tended to provide information on the draining behavior and in particular on the superim-

posed evaporation kinetics. In addition, these investigations formed the basis for model 

validation of the draining simulation. The experiments were carried out in a tubular reactor 

and partly in a magnetic suspension balance with a forced flow catalyst bed.  

With increasing pore emptying, the methane formation rate increases due to a decrease 

in the average chain length of the hydrocarbons in the pore system. However, this only 

applies as long as monolayer coverage of the catalyst surface is guaranteed above a 

pore filling degree of about 25%. The increase in the methane formation rate is more 

pronounced at high formation rates, since the evaporation kinetic is more limited. Below 

a pore filling ratio of 25 %, the active surface of the catalyst decreases and overlaps the 

rate increase due to the decrease in the average chain length. 

With an increased methane formation rate, which is brought about by an H2-partial pres-

sure reduction or a temperature increase, the methane content in the product spectrum 

after complete draining rises. Consequently, the average chain length of the correspond-

ing crack products decreases.  

The use of long-chain reactant hydrocarbons also leads to an increased methane content. 

This is due to the fact that secondary demethylation reactions must take place more fre-

quently until the corresponding crack product reaches a sufficient vapor pressure to evap-

orate from the catalyst bed. At the same time, it can also be determined that the average 

chain length of the product hydrocarbons decreases with increasing chain length of the 

reactant hydrocarbon. 
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Simulation for emptying a catalyst bed by hydrogenolysis 

The draining simulation of a fixed bed is based on the kinetic approach and selectivities 

determined in this work. For the description of the evaporation kinetics, the film theory 

was applied. The pore-filling-dependent vapor pressures of the hydrocarbons in the pore 

system of the catalyst were determined according to the model of Rößler [128]. In the 

validation process, satisfactory simulation results were achieved by introducing a temper-

ature- and pressure-independent demethylation probability of 0.7 and a minor adjustment 

of the reaction kinetic parameters km,0 and EA. 

The simulation of the pore filling degree and wax composition over time within the catalyst 

bed shows an inhomogeneous distribution within the catalyst bed. This is an undesirable 

situation, especially with regard to the pore filling degree. To avoid hot spots when switch-

ing to FTS operation, a homogeneous pore filling degree in the range of the monolayer 

pore filling degree (approx. 25 %) would be desirable. However, the pore filling level drops 

faster at the reactor inlet than in the rest of the catalyst bed with increasing draining time. 

To avoid, or at least reduce this effect, a reversal flow direction during draining is pro-

posed to achieve a more homogeneous distribution. 

In the simulation it was also found that the conversion depends on the residence time, 

but not on the length of the fixed bed or the volume flow rate with a constant residence 

time. The increase in volumetric flow rate for a constant catalyst mass leads to a higher 

evaporation flow rate and a corresponding reduction in the draining time. Consequently, 

recycling of the product gas stream would be useful to (1) recycle unused hydrogen and 

(2) increase the total volumetric flow rate by using inert methane. 

The draining simulation with an FTS-typical hydrocarbon mixture in the catalyst pore sys-

tem delivered consistent data compared to the experimental results from the alternating 

process. However, a detailed experimental validation of this model calculation was not 

possible within the scope of this work.  

Conclusion and outlook 

Within the scope of the present work, it was shown that the classical steady-state low-

temperature Fischer-Tropsch synthesis in a fixed-bed reactor can be optimized with an 

alternating Fischer-Tropsch/hydrogenolysis process. The single-stage process leads to a 

lower catalyst requirement with a simultaneous increase in the desired liquid fuel fraction. 

A further optimization with regard to the catalyst requirement, in addition to the experi-

mentally proven one, appears realistic. 

The use of hydrogenolysis for pore draining primarily forms methane, which however can 

be compensated by the lower methane selectivity during transient FTS if the emptying 

times are moderate. With a further acceleration of hydrogenolysis, an increased methane 

formation during the emptying process is to be expected. If this is not compensated in the 

filling process (FTS), it is necessary to compare the loss of selectivity with the savings in 

catalyst requirements. One possibility to lower the methane formation during the filling 
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process for compensation is to perform the transient FT filling process in a limited lower 

pore filling degree range. However, the compensation possibility is limited by the filling 

rate and the increased methane release during the switching processes. 

Under moderate conditions, no significant deactivation due to coking was observed dur-

ing hydrogenolysis. Only under harsh conditions, i.e. a high reaction temperature in com-

bination with a low H2-partial pressure, deactivation has to be expected.  

The parametrization of the kinetic approach for the hydrogenolysis reaction could be car-

ried out successfully. The use of the introduced consecutive demethylation probability 

leads to a simplification of the calculation of the product spectrum. In combination with 

the evaporation model according to Rößler [128], the drainage could then be successfully 

modeled. 

In further experiments on the alternating process, the distribution of hydrocarbons in the 

pore system and the pore filling degrees during the transient FTS should be investigated 

in more detail. The draining model can then be revalidated and, if necessary, optimized 

on the basis of the new data collected with a multicomponent wax filling. 

The process parameters of the alternating FTS/HL process can be further optimized via 

the draining simulation in order to ensure (1) the most efficient draining time and (2) a 

homogeneous residual load to avoid hot spots. The use of a “normal” fixed-bed reactor is 

not recommended for this kind of investigations, since a non-destructive removal of the 

catalyst bed is not possible due to the wax deposits. Therefore, the use of a single pellet 

string reactor is suggested.  

With regard to a further increase in productivity or rather a reduction in the catalyst re-

quirement, catalysts with an increased active metal loading should be investigated more 

closely. However, this requires the use of an appropriate temperature control to counter-

act a reactor runaway. 
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Anhang A: Ergänzungen zu den experimentellen Methoden 

A.1 Detaillierte Verfahrensfließbilder der FTS- und Hydrogenolyse-Anlage 

Bei dem in Kapitel 4.2.1 vorgestellten Prozessfließbild (Abb. 4.1) handelt es sich um ein 

vereinfachtes Fließbild für die verwendete FTS- und Hydrogenolyse-Anlage. Der Aufbau 

der FTS-Anlage war allerdings deutlich komplexer und ist in Abb. A.1 detaillierter darge-

stellt. Durch den Einsatz eines Online-GCs und einer vollständigen Automatisierung des 

Versuchsablaufs im alternierenden Betrieb konnten mehrtägige Untersuchungen reali-

siert werden. Für die Umschaltung zwischen Hydrogenolyse (HL) und FTS wurde die 

Gaszufuhr über die Schaltung pneumatischer Ventile gesteuert. 

 

Abb. A.1: Detailliertes Verfahrensfließbild der FTS/HL-Anlage zur Untersuchung des alternierenden Pro-
zesses. Nomenklatur siehe Tab. 4.2. 

Der Aufbau der HL-Anlage ist in Abb. A.2 dargestellt. Im Gegensatz zur FT-Anlage war 

der Einsatz einer Online-GC nicht zielführend. Aufgrund des schnelleren Entleerungsvor-

gangs mussten Gasproben in deutlich geringeren zeitlichen Abständen entnommen und 

quantifiziert werden als es mit der Online-GC möglich war. Die Probennahme zur Mes-

sung in der Offline-GC erfolgte dabei variabel. Über den gesamten Entleerungszeitraum 

wurden mindestens vier Probenbehälter gefüllt und zur Quantifizierung zurückgestellt.  
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Abb. A.2: Detailliertes Verfahrensfließbild der HL-Anlage zur Untersuchung der Entleerung eines mit mo-
dellwachs-befüllten Katalysatorbettes. Nomenklatur siehe Tab. 4.2. 

A.2 Parameter und Methoden der Gaschromatographie 

Zur vollständigen Quantifizierung des Produktspektrums bei der Hydrogenolyse als auch 

bei der FTS wurden insgesamt drei unterschiedliche Gaschromatographen eingesetzt. 

Die Quantifizierung der Kohlenwasserstoffe in der Gasphase (C2 – C12) erfolgte im Perkin 

Elmer Clarus 500, die Flüssigphasenkomponenten in einem Bruker 450-GC (Gaswä-

scher und Trockeneiskühlfalle: ca. C5 – C16) und die Bestandteile der Wachsphase (Hoch-

temperatur- und Raumtemperaturkühlfalle: C10+) wurden in einem Varian CP-3800-GC 

quantifiziert. Um eine vollständige Lösung der Wachsphase in der Hochtemperatur- und 

Raumtemperaturkühlfalle zu gewährleisten, wurden diese mit Toluol (ca. 50 ml) gespült 

und, nach der Zugabe des internen Standards, im geschlossenen Zustand auf ca. 50 °C 

erwärmt und mehrfach geschüttelt. Vor dem Öffnen der Kühlfallen zur Probennahme wur-

den diese wieder abgekühlt, um den Verlustanteil im Bereich der Niedrigsieder möglichst 

gering zu halten. Die verwendeten Gaschromatographen und deren Einstellungsparame-

ter sind in Tab. A.1 aufgelistet. 

Die in der Gasprobe quantifizierten höheren Kohlenwasserstoffe wurden teilweise in dem 

Spektrum der Flüssigphasenkomponenten redundant gemessen. Die Quantifizierung hö-

herer Kohlenwasserstoffe aus dem Gasprobennahmebehälter ist jedoch wegen einer 

Kondensation der Kohlenwasserstoffe im Probenbehälter fehlerbehaftet, weshalb hier 

nur Kohlenwasserstoffe bis C5 berücksichtigt wurden. 
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Tab. A.1: Verwendete Gaschromatographen und Einstellungsparameter der Gasphasen-GC (Perkin 
Elmer Clarus 500), der Flüssigphasen-GC (Bruker 450-CG) und der Wachsphasen-GC (Varian 
CP-3800). 

 
Perkin Elmer  

Clarus 500 

Bruker  

450-GC 

Varian  

CP-3800 

    Phase Gasphase (C2 – C5) Flüssigphase (C6 – C16) Wachsphase (C10+) 

Interner Standard Propen Cyclooctan Cyclooctan 

Säule Petrocol DH Agilent Ultra 2 Agilent DB5 

Säulenmaße (l; di) 100 m; 0,25 mm 50 m 0,32 mm 15 m; 0,32 mm 

Filmdicke 0,5 µm 0,5 µm 0,1 µm 

Injektionsvolumina 500 µl 1 µl 1 µl 

Injektortemperatur 200 °C 250 °C 290 °C 

Split 1:30 1:20 1:10 

Temperaturprogramm 1. 10 min bei 0 °C 

2. 5 K min-1 auf 40 °C 

3. 40 K min-1 auf 230 
°C 

4. 21 min bei 230 °C 

1. 2 min bei 35 °C 

2. 10 K min-1 auf 250 °C 

3. 20 K min-1 auf 320 °C 

4. 5 min bei 320 °C 

1. 10 min bei 35 °C 

2. 20 K min-1 auf 350 °C 

3. 10 min bei 350 °C 

 

Trägergas, Fluss He, 2 ml min-1 He, 2 ml min-1 H2, 2 ml min-1 

Detektor FID FID FID 

Auswertungssoftware 
TotalChrom Worksta-
tion Ver. 6.3.1 

Galaxie CDS Ver. 1.9 
Star Chromatography 
Workstation Ver. 6.41 

 

Im GC Varian CP-3800 konnte bei der Quantifizierung der Kohlenwasserstoffe ein kon-

zentrationsabhängiger Responsefaktor festgestellt werden. Bis zu einer Kettenlänge von 

C13 liegt noch ein konstanter Responsefaktor vor (siehe Abb. A.3 links).  

  

Abb. A.3: (Konzentrationsabhängige) Responsefaktoren der Varian CP-3800 zur Quantifizierung der 
Wachsphase. 
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Bei höheren Kettenlängen ab C16 fällt der Responsefaktor jedoch mit abnehmenden Mas-

senkonzentrationen verstärkt ab (siehe Abb. A.3 rechts). Für eine korrekte Quantifi-

zierung der höheren Kohlenwasserstoffe war es daher notwendig die Responsefaktoren 

iterativ zu bestimmen. 

Der Produktstoffmengenanteil in der Gasphase während der Reaktion bzw. die kumulier-

ten Produktstoffmengen nach der Reaktion (Flüssigphase) konnte durch Zugabe des in-

ternen Standards (Tab. A.1) und der Korrelation der Peakflächen berechnet werden. Un-

ter zusätzlicher Berücksichtigung des jeweiligen Responsefaktors gilt zur Berechnung 

des Produktstoffmengenanteils in der Gasphase mit dem internen Standard Propen 

(RFPropen = 1): 

𝑦𝐶𝑖 =
𝑅𝐹𝑃𝑟𝑜𝑝𝑒𝑛

𝑅𝐹𝐶𝑖
∙

𝐴𝐶𝑖/𝑖

𝐴𝑃𝑟𝑜𝑝𝑒𝑛/3
∙ 𝑦𝑃𝑟𝑜𝑝𝑒𝑛   (A.1) 

Zur Berechnung der Produktmenge in der Flüssigphase wurde zur vereinfachten Aus-

wertung die Masse mCyclooctan bzw. die Produktmassenkonzentration cCyclooctan des inter-

nen Standards im verwendeten Lösungsmittel mit bekanntem Volumen verwendet. Ent-

sprechend nachfolgender Gleichung konnte so direkt die jeweilige Produktmasse ermit-

telt werden: 

𝑚𝐶𝑖 =
𝑅𝐹𝐶𝑦𝑐𝑙𝑜𝑜𝑐𝑡𝑎𝑛

𝑅𝐹𝐶𝑖
∙

𝐴𝐶𝑖

𝐴𝐶𝑦𝑐𝑙𝑜𝑜𝑐𝑡𝑎𝑛
∙ 𝑚𝐶𝑦𝑐𝑙𝑜𝑜𝑐𝑡𝑎𝑛         mit 𝑐 =

𝑚

𝑉𝑇𝑜𝑙𝑢𝑜𝑙
  (A.2) 
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Anhang B: Ergänzende Versuchsergebnisse 

B.1 Reproduzierbarkeit und Stofftransportlimitierung im Batchreaktor  

Bei der Ermittlung der intrinsischen Reaktionskinetik einer heterogen-katalysierten Reak-

tion im Batchreaktor muss sichergestellt werden, dass die Reaktion nicht durch 

Stofftransportprozesse limitiert ist. Zu nennen ist hier zum einen der äußere Stofftransport 

durch Grenzflächendiffusion. Dabei kann sowohl der Stoffübergang an den Phasengrenz-

flächen zwischen der Gasphase und der Flüssigphase als auch zwischen der Flüssig-

phase und der Partikeloberfläche limitierend sein. Zum zweiten kann der innere 

Stofftransport (Porendiffusion) ursächlich sein.  

Zum Ausschluss eines äußeren Stofftransports erfolgte eine Drehzahlvariation bei unter-

schiedlichen Reaktionstemperaturen, Reaktordrücken und Partikeldurchmessern gemäß 

Abb. B.1. Eine Erhöhung der Rührerdrehzahl führt im Allgemeinen zu einem verbesserten 

äußeren Stofftransport. In Abhängigkeit der Rührerdrehzahl konnte jedoch keine signifi-

kante Änderung der Methanbildungsrate festgestellt werden. Eine Stofftransportlimitie-

rung durch äußeren Stofftransport konnte somit ausgeschlossen werden. 

 

Abb. B.1: Drehlzahlvariation zum Ausschluss einer Limitierung im äußeren Stofftransport bei den 
Kinetikversuchen im (Semi-)Batchreaktor. 

Eine Abnahme der H2-Konzentration innerhalb des Katalysatorpartikels wird durch Po-

rendiffusion und somit maßgeblich durch den Partikeldurchmesser beeinflusst. Zum Aus-

schluss einer inneren Stofftransportlimitierung erfolgte eine Partikelgrößenvariation bei 

verschiedenen Reaktionsbedingungen (Abb. B.2). Für Partikelgrößen dp kleiner 2 mm 

kann gemäß den Untersuchungsergebnissen eine Stofftransportlimitierung durch Po-

rendiffusion ausgeschossen werden. Allerdings wurde bei der Verwendung der Groß-
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partikel (dp = 5 mm) bei hohen Methanbildungsraten ein Einbruch der Reaktionsrate fest-

gestellt. Bei einer klassischen Reaktion mit positiver Reaktionsordnung würde dies auf 

eine Porendiffusionslimitierung hinweisen. Bei der Hydrogenolyse liegt jedoch eine ne-

gative Reaktionsordnung bezüglich Wasserstoffes vor. Eine wenig stark ausgeprägte H2-

Stofftransportlimitierung sollte in diesem Fall zu einer Erhöhung der Methanbildungsrate 

führen. Somit ist die Verringerung der Reaktionsrate bei den Großpartikeln nicht eindeutig 

nachvollziehbar. Es muss daher angenommen werden, dass in diesem Fall ein anderer 

Mechanismus vorliegt: Möglicherweise führt eine vorliegende Stofftransportlimitierung 

durch Porendiffusion zwar zu einer Verarmung der H2-Konzentration innerhalb der Poren, 

gleichzeitig wird aber auch die Bildung stark dehydrierter Oberflächenspezies begünstigt, 

welche wiederum eine (reversiblen) Oberflächeninhibierung oder gar eine Deaktivierung 

durch Verkokung verursachen.  

 

Abb. B.2: Variation des Partikeldurchmessers bei einer Rührerdrehzahl von 2500 min-1 zum Ausschluss 
einer Stofftransportlimitierung durch Porendiffusion bei den Kinetikversuchen im Semi-
Batchreaktor. 

Entsprechend der hier vorgestellten Versuchsergebnisse erfolgten die Untersuchungen 

im (Semi-)Batchreaktor mit der maximalen Drehzahl von 2500 min-1 und einem Katalysa-

tordurchmesser von 45 µm. Eine Stofftransportlimitierung konnte so auch bei hohen Me-

thanbildungsraten ausgeschlossen werden. 
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B.2 Ermittlung der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ω  

Innerhalb der Versuchsreihe zur konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ω im 

Semi-Batchreaktor wurde deren Abhängigkeit von der Reaktionstemperatur T und dem 

H2-Partialdruck pH2 im Bereich von 220 bis 250 °C respektive von 5 bis 20 barH2 unter-

sucht. Die in Abb. B.3 dargestellten Versuchsergebnisse beschränken sich dabei auf den 

Modellkohlenwasserstoff Hexadecan (C16H24), eine Kettenlängenabhängigkeit der kon-

sekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit konnte gemäß Kapitel 5.2.1.2 nicht festge-

stellt werden. Mit zunehmender Reaktionstemperatur T konnte eine Zunahme der relati-

ven konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit und mit steigendem H2-Partial-

druck eine abnehmende Wahrscheinlichkeit bei der sukzessiven Demethylierung beo-

bachtet werden, welche durch einen linearen Zusammenhang beschrieben wurde (Abb. 

B.3). 

 

Abb. B.3: Lineare Regression zur Ermittlung der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ω in 
Abhängigkeit der Temperatur T und des H2-Partialdrucks pH2 in Bezug auf die ermittelte 
konsekutive Crackwahrscheinlichkeit bei 230 °C und 19,8 barH2 (20 barges). 

Entsprechend der linearen Regression wurde Gleichung (B.1) zur Ermittlung der tempe-

ratur- und druckabhängigen Demethylierungswahrscheinlichkeit aufgestellt. Im Rahmen 

der Modelloptimierung in Kapitel 5.5.2.1 wurde für die Simulation hingegen eine kon-

stante konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit angenommen, da diese zu insge-

samt besseren Modellergebnissen führte. Es bleibt ungeklärt, ob mechanistische Unter-

schiede zwischen dem Semi-Batchreaktor und dem Festbettreaktor hierfür ursächlich 
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sind oder durch die Fixierung der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ein 

im Modell unberücksichtigter Einflussfaktor kompensiert wird.  

𝜔 = 𝜔230°𝐶,20𝑏𝑎𝑟 ∙ (0,0216 ∙ 𝑇 − 3,93) ∙ (2,67 − 0,0889 ∙ 𝑝𝐻2) (B.1) 

𝜔230°𝐶,20𝑏𝑎𝑟  =  0,31 | Gültigkeitsbereich:  220 °C < T < 250 °C 

      5 bar < pH2 < 20 bar und 𝜔 ≤ 0,79 

B.3 Reproduktionsmessungen bei der Entleerung eines mit Modellwachs 
befüllten Katalysators im Festbett 

Zur Validierung vergleichbarer Versuchsergebnisse bei der Entleerung einer Katalysator-

schüttung durch Hydrogenolyse im Festbettreaktor wurden Wiederholungsmessungen 

und Vergleichsmessungen unterschiedlicher Chargen durchgeführt. In Abb. B.4 ist ein 

beispielhafter Vergleich der Methanbildungsraten einer Doppelmessung mit Charge 1 

und einer weiteren Vergleichsmessung mit Charge 2 dargestellt.  

 

Abb. B.4: Methanbildungsraten der Reproduktionsmessungen im FBR während der instationären 
Entleerung eines mit n-Octacosan beladenen Katalysatorbetts (dp = 2,2 mm) bei 10 bar H2-
Partialdruck (pges = 16 bar, Rest: N2). Vergleich zwischen Wiederholungsmessung der ersten 
Charge (Charge 1) und zusätzliche Vergleichsmessung mit einer zweiten Charge (Charge 2). 
Weitere Reaktionsbedingungen im FBR: mkat ≈ 5 g, τ* = 9581 kgkat s m-3, uleer,RB ≈ 5,5 ∙ 10-3 m 
s-1, P0 = 90 - 95 %. 

Bei der Wiederholungsmessung der Charge 1 wurde keine Abnahme in der Methanfrei-

setzung festgestellt, die auf eine fortschreitende Deaktivierung während des Entleerungs-

vorganges hindeuten würde. Die Vergleichsmessung mit Charge 2 wies eine etwas ge-

ringere Methanfreisetzungsrate auf, wobei die initiale Methanfreisetzung etwa 20 % ge-

ringer war als bei Charge 1. Mögliche Ursachen für die Abweichung sind zum Beispiel 
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Ungenauigkeit in den Quantifizierungsmessungen, eine nicht vollständig homogene Par-

tikelgrößenverteilung, unvollständige Beladung mit Modellkohlenwasserstoff oder eine 

generelle Inhomogenität der verwendeten Katalysatorpartikel.  

Im Rahmen der Messgenauigkeit wurde eine Abweichung von ±10 % bei der Methanbil-

dungsrate als ausreichend befunden. Des Weiteren wurde die Verwertung der Versuchs-

ergebnisse durch eine kohlenstoffbasierte Massenbilanz bezüglich der theoretischen Be-

ladung (Einwaage) und der quantifizierten Produkte auf eine maximale Abweichung von 

±15 % begrenzt. Zur Kontrolle erfolgten darüber hinaus zwischen den Versuchsreihen 

regelmäßige Wiederholungsmessungen bei definierten Standardbedingungen.  

B.4 Variation der Partikelgröße bei der Entleerung eines mit Modellwachs 
befüllten Katalysators im Festbett 

Im Rahmen der Versuchsreihen zur Untersuchung der Entleerung eines mit Modellwachs 

beladenen Katalysatorbettes durch Hydrogenolyse wurde neben den in Kapitel 5.3 vor-

gestellten Versuchsreihen auch eine Variation des Partikeldurchmessers durchgeführt. 

Hierzu wurden zylindrische Vollpartikel mit dem Äquivalenzdurchmesser dp = 4,8 mm 

durch Brechen schrittweise zerkleinert und Partikelgrößenchargen bis zu einem Durch-

messer dp = 1,9 mm hergestellt. Die Methanbildungsraten während des Entleerungsvor-

gangs dieser Partikelgrößenvariation sind in Abb. B.5 dargestellt. 

 

Abb. B.5: Methanbildungsrate im FBR bei verschiedenen Partikeldurchmessern während der instatio-
nären Entleerung des mit Modellwachs (C28) beladenen Katalysatorbetts bei 10 barH2 (pges = 16 
bar, Rest: N2) und 240 °C. Weitere Reaktionsbedingungen: mkat ≈ 5 g, τ* = 9581 kgkat s m-3, 
uleer,RB ≈ 5,5 ∙ 10-3 m s-1, P0 = 90-95 %. 
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Das Ergebnis dieser Versuchsreihe birgt einen gewissen Widerspruch zu den Schluss-

folgerungen dieser Arbeit: Innerhalb dieser Messreihe konnte ein Anstieg der Methanfrei-

setzung mit abnehmenden Partikeldurchmessers festgestellt werden. Dabei wurde ins-

besondere bei großen Partikelradien ein Überschwingen der initialen Methanfreisetzung 

beobachtet.  

Nach den bisherigen Ergebnissen kann davon ausgegangen werden, dass im isothermen 

Zustand keine Stofftransportlimitierung bezüglich H2 vorliegt und auch der Abtransport 

der Kohlenwasserstoffe keinen signifikanten Einfluss auf die Kinetik der Hydrogenolyse 

haben sollte. Daher wird postuliert, dass die partikelgrößenabhängige Methanfreiset-

zungsrate während des Entleerungsvorganges auf einen kurzzeitigen Verkokungspro-

zess während des Aufheizens zurückzuführen ist:  

Während des Aufheizvorgangs (< 15 min) wird durch eine geringere H2-Löslichkeit und 

langsamere Diffusion bei niedrigen Temperaturen zunächst ein H2-Defizit begünstigt. 

Durch dieses Defizit wird die Reaktionsgeschwindigkeit während der Aufheizvorgangs 

beschleunigt und es findet ein Überschwingen der Methanfreisetzung statt. Hierdurch 

entsteht kurzzeitig ein wasserstofffreier Bereich im Katalysatorzentrum, welcher zu einer 

örtlichen Inhibierung bzw. Verkokung des Katalysators führt. Die Ausprägung bzw. Größe 

des Verkokungsbereichs wird durch größere Partikelradien begünstigt. Ein ähnliches, 

aber deutlich stärker ausgeprägtes Katalysatordeaktivierungsverhalten konnte beobach-

tet werden, wenn zunächst in einer reinen Stickstoffatmosphäre aufgeheizt wird. Hier 

fand während des Aufheizvorganges eine leichte Methanfreisetzung statt und nach dem 

Umschalten vom Stickstoff- auf den Wasserstofffeed konnte eine deutlich verringerte Ak-

tivität beobachtet werden.  

 



  

 

161 

Anhang C: Nebenrechnungen und Modellierungsergebnisse 

C.1 Äußerer Stofftransport an der Partikeloberfläche 

In Kapitel 5.4 wurde der mögliche stofftransportlimitierende Einfluss der Porendiffusion, 

dessen Auswirkungen auf das intrapartikuläre H2-Konzentrationsprofil und auf die effek-

tive Methanbildungsrate analysiert. Hierbei wurde postuliert, dass im Festbettreaktor eine 

Limitierung durch äußeren Stofftransport ausgeschlossen werden kann. Die Richtigkeit 

dieser Annahme wird nachfolgend gezeigt: 

Im stationären Zustand entspricht die intrapartikuläre H2-Verbrauchsrate der Hydrogeno-

lysereaktion gemäß Gl. (C.1) dem äußeren Stoffübergang an der Partikelgrenzschicht. 

Dabei wird vereinfachend angenommen, dass die H2-Verbrauchsrate der Methanbil-

dungsrate entspricht (rm,CH4 = rm,H2). Die Transportgeschwindigkeit durch die Grenz-

schicht wird durch den Stoffübergangskoeffizienten β, die spez. Oberfläche Am sowie 

dem H2-Konzentrationsgradienten, d.h. der Differenz zwischen Bulkkonzentration cH2,g 

und der Oberflächenkonzentration cH2,s, bestimmt. 

𝑟𝑚𝐻2,𝑒𝑓𝑓 = 𝛽𝐻2 ∙ 𝐴𝑚 (𝑐𝐻2,𝑔  −  𝑐𝐻2,𝑠)   (C.1) 

Für eine Worst-Case-Abschätzung wird der Sauterdurchmesser des technischen Kataly-

satorpartikels (dp,äqu = 4,8 mm, Am = 0,86 m2 kg-1) verwendet und die Reaktionsrate rmH2,eff 

mit 10 mmol s-1 kg-1 angenommen. Eine derart hohe Rate wurde lediglich während der 

kinetischen Untersuchungen im Semi-Batchreaktor erreicht. Im Festbettreaktor lagen die 

Reaktionsraten bedingt durch die zu geringe Wärmeabfuhr im unverdünnten Festbett un-

terhalb von 3 mmol s-1 kg-1 und waren somit deutlich niedriger. 

Der Stoffübergangskoeffizient βH2 kann aus der Sherwood-Zahl Shbed der Schüttung, dem 

binären Diffusionskoeffizienten DH2,N2 (= 3,7 ∙ 10-5 m2 s-1 bei 240 °C, 16 bar) und der 

charakteristischen Länge dp ermittelt werden:  

𝛽𝐻2 = 𝑆ℎ𝑏𝑒𝑑 ∙
𝐷𝐻2,𝑁2

𝑑𝑝
   (C.2) 

Die Sherwood-Zahl Shbed der Schüttung berechnet sich wie folgt aus der Schmidt-Zahl 
Sc und der schüttungsbezogenen Reynolds-Zahl Rep,bed (Details siehe [13]): 

𝑆ℎ𝑏𝑒𝑑 = (1 + 1,5 ∙ (1 − 휀𝑠𝑐ℎü𝑡𝑡𝑢𝑛𝑔)) ∙ (2 + 0,664 ∙ 𝑅𝑒𝑝,𝑏𝑒𝑑
0,5 ∙ 𝑆𝑐1/3) (C.3) 

𝑆𝑐 =
𝜈𝑔

𝐷𝐻2,𝑁2
    (C.4) 

Bei einer Leerrohrgeschwindigkeit von 0,0034 m s-1 und einer kinematischen Viskosität 

νg der Gasphase (H2/N2 = 5:3) von 1,2 10-5 m2 s-1 ist der Stoffübergangskoeffizient βH2 

0,041 m s-1. Entsprechend Gl. (C.5) ergibt dies bei 10 barH2 ein Konzentrationsverhältnis 

cH2,s ∙ cH2,g
-1 von 0,999 und auch bei einem unrealistisch niedrigen H2-Partialdruck von 1 

barH2 liegt noch ein Verhältnis von 0,989 vor.  

𝑐𝐻2,𝑠

𝑐𝐻2,𝑔
= 1 −  

𝑟𝑚𝐻2,𝑒𝑓𝑓

𝛽𝐻2∙𝐴𝑚∙𝑐𝐻2,𝑔
    (C.5) 

Eine Stofftransportlimitierung durch äußeren Stofftransport kann somit auch bei harschen 

Reaktionsbedingungen ausgeschlossen werden. 
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C.2 Modellierung der Festbettentleerung mittels Hydrogenolyse 

In Kapitel 5.5.2 wurde das optimierte Simulationsmodell vorgestellt und angewandt. Im 

Optimierungsprozess zu diesem Simulationsmodell wurde unter anderem die Modellan-

nahme zum Monolagen-Porenfüllgrad, zur Crackwahrscheinlichkeit und zum SC2+-Crack-

mechanismus näher untersucht. Die Ergebnisse der entsprechenden Sensitivitätsanaly-

sen werden nachfolgend vorgestellt. Auf Basis der optimierten Modellparameter wird im 

Anschluss ein vollständiger Abgleich der Modellergebnisse zu den experimentell ermit-

telten Daten aus den Entleerungsversuchen gezeigt, welcher in Kapitel 5.5.2.1 nur aus-

zugsweise gegeben ist. 

C.2.1 Sensitivitätsanalysen 

Monolagen-Porenfüllgrades 

Im Rahmen der Modelloptimierung wurden verschiedene Modellannahmen evaluiert. Bei 

der Beschreibung der aktiven Katalysatoroberfläche während des Entleerungsvorgangs 

wurde gemäß Rößler [128] angenommen, dass die Katalysatoroberfläche bis zum Errei-

chen eines Grenz-Porenfüllgrades vollständig benetzt ist. Der Grenz-Porenfüllgrad wird 

dabei mit der Monolagenbedeckung korreliert. Nimmt der Porenfüllgrad weiter ab, ist eine 

vollständige Oberflächenbenetzung nicht mehr gegeben. Unter der Annahme, dass eine 

Gasphasenreaktion in den Poren vernachlässigbar ist, gilt für die aktive Oberfläche un-

terhalb der Monolagenbedeckung folglich Aaktiv = P ∙ PMono
-1. Theoretisch wären auch zwei 

weitere Szenarien bei der Entleerung vorstellbar: (1) Es bildet sich keine Monolage aus 

sondern, die Entleerung findet von außen nach innen entsprechend dem Shrinking-Core-

Modell statt (Aaktiv = P) oder (2) die Gasphasenreaktion in den Katalysatorporen ist nicht 

vernachlässigbar und erfolgt auf einem ähnlichen Geschwindigkeitsniveau wie die Flüs-

sigphasenreaktion. Unter dieser Annahme wäre der Benetzungsgrad irrelevant und es 

gilt Aaktiv = 1. Der Einfluss der unterschiedlichen Modellannahmen zur Beschreibung der 

aktiven Oberfläche auf die Methanbildungsrate während des Entleerungsvorgangs und 

der Produktverteilung sind in Abb. C.1 und Abb. C.2 dargestellt. Die weiteren Modellpa-

rameter entsprechen denen des nicht optimierten Simulationsmodell gemäß Kapitel 

5.5.1. 

In Abb. C.1 (A1) ist sofort erkennbar, dass das Simulationsmodell mit dem Shrinking-

Core-Ansatz nicht geeignet ist, den realen Verlauf der Methanfreisetzung abzubilden. Die 

modellierte Methanbildungsrate beim Shrinking-Core-Modell fällt sofort zu Beginn des 

Entleerungsvorgangs sukzessive ab. Sie weist somit einen deutlich anderen Verlauf im 

Vergleich zur experimentell ermittelten Methanfreisetzungsrate auf, welche im Verlauf der 

Entleerung zunächst zunimmt. Dies ist darauf zurückzuführen, dass bei dieser Modellan-

nahme die sofortige Abnahme der aktiven Oberfläche in Abhängigkeit des Porenfüllgra-

des einen starken negativen Einfluss auf die modellierte Reaktionsgeschwindigkeit hat. 

Im Vergleich ist der reaktionsbeschleunigende Effekt durch Senkung der mittleren Ket-

tenlänge der Eduktkohlenwasserstoffe weniger stark ausgeprägt. Bei etwa sechs Stun-

den Laufzeit wird die Abnahme der Methanbildungsrate zudem deutlich verlangsamt und 
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kann wie folgt erklärt werden: Aufgrund einer sprunghaften Abnahme des Relativdampf-

drucks im Porenfüllgradbereich von 20 bis 30 % (Abb. 2.12) wird der Abtransport der 

Kohlenwasserstoffe im Modell nach Rößler [128] stark gehemmt. Hierdurch nimmt die 

mittlere Kettenlänge der Eduktkohlenwasserstoffe aufgrund der nicht beeinflussten Hyd-

rogenolysereaktion stärker ab und führt zu einem quasi autokatalytischen Anstieg der 

intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit, wodurch die Abnahme der beobachtbaren Me-

thanfreisetzungsrate gehemmt wird. Folglich steht mindestens im oberen Porenfüllgrad-

bereich die vollständige Katalysatoroberfläche für die Hydrogenolysereaktion zur Verfü-

gung. Sowohl die Modellierungen mit verschiedenen Grenz-Porenfüllgraden (PMono: von 

12,5 % bis 50 %) bis zum Erreichen der Monolage, als auch die Annahme einer durch-

gehend vollständig zur Verfügung stehenden Katalysatoroberfläche (Aaktiv = 1) bilden den 

Anstieg der Methanbildungsrate zu Beginn der Entleerung entsprechend gut ab (vgl. Abb. 

C.1 A1 und A2) und auch die Produktverteilungen nach der Entleerung (Abb. C.2: B1 - 

B4) unterscheiden sich kaum. Bei der Annahme einer vollständig zur Verfügung stehen-

den Oberfläche fällt die Methanbildungsrate nach dem Durchlaufen des Maximums je-

doch am stärksten ab und läuft zum Ende hin nicht aus. 

 

Abb. C.1: Sensitivitätsanalyse zur Methanbildungsrate bezüglich des Monolagen-Porenfüllgrads P bzw. 
dem dazu korrelierenden Bedeckungsgrad der aktiven Katalysatoroberfläche Aaktiv. Vergleich 
verschiedener Modellannahmen: (1) Porenfüllgradunabhängige aktive Katalysatoroberfläche: 
Aaktiv = 1, (2) Porenfüllgradabhängige aktive Oberfläche unterhalb eines Monolagen-Porenfüll-
grads: Aaktiv = P ∙ PMono

-1 und (3) Shrinking-Core: Aaktiv = P. Modellgrundlage gemäß Kapitel 5.5.1 
ohne optimierte Modellparameter. Reaktions- und Modellbedingungen: T = 240 °C, pges = 16 
bar, pH2 = 16 bar, mkat = 5 g, τ* = 9581 kgkat s m-3, uleer,RB = 5,5 ∙ 10-3 m s-1, P0 ≈ 90 %.  

Die langsamere Abnahme der Methanbildungsrate bei niedrigen Porenfüllgraden ist je-

doch charakteristisch bei den experimentellen Versuchsergebnissen und wird somit nur 

durch das Monolagen-Modell abgebildet. Das beste Ergebnis bei der Porenentleerung 

mittels Hydrogenolyse kann hier ebenfalls mit dem von Rößler [128] ermittelten Wert von 
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25 % bezüglich des Monolagen-Porenfüllgrads bei langkettigen Kohlenwasserstoffen er-

zielt werden.  

 

Abb. C.2: Sensitivitätsanalyse zur Produktverteilung bezüglich des Monolagen-Porenfüllgrads P bzw. 
dem dazu korrelierenden Bedeckungsgrad der aktiven Katalysatoroberfläche Aaktiv. Vergleich 
verschiedener Modellannahmen gemäß Abb. C.1. 
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Konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω 

Im Rahmen der Untersuchung zur konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit im 

Batchreaktor wurde eine empirische Korrelation aufgestellt, welche die konsekutive 

Demethylierungswahrscheinlichkeit ω in Abhängigkeit der Temperatur und des H2-Parti-

aldrucks ausdrückt. Diese beruhte primär auf Untersuchungen mit Hexadekan im Tem-

peraturbereich von 220 bis 250 °C und einem H2-Partialdruckbereich von 5 bis 20 bar. 

Eine Abhängigkeit der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit von der Alkan-

kettenlänge konnte im Rahmen der Untersuchung von Hexadekan, Octacosan und He-

xatriacontan nicht festgestellt werden.  

 

Abb. C.3: Sensitivitätsanalyse zur Methanbildungsrate bezüglich der konsekutiven Demethylierungswahr-
scheinlichkeit ω zur Beschreibung der sukzessiven Demehtylierung. Modellgrundlage gemäß 
Kapitel 5.5.1 ohne optimierte Modellparameter. Reaktions- und Modellbedingungen siehe Abb. 
C.1. 

Eine zunehmende konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit führt gemäß der Sen-

sitivitätsanalyse Abb. C.3 (A1 und A2) zu einem späteren Abfall in der Methanbildungs-

rate. Dies ist insofern interessant, da durch die höhere konsekutive Demethylierungs-

wahrscheinlichkeit zwar frühzeitiger kurzkettige Kohlenwasserstoffe gebildet werden, 

aber nur geringere Mengen des Modellkohlenwasserstoffs abgebaut werden. Dies führt 

aufgrund der höheren mittleren Kettenlänge zu einer etwas niedrigeren Methanbildungs-

rate. Wesentlich ausgeprägter ist der Einfluss auf die Produktverteilung nach der voll-

ständigen Entleerung (vgl. Abb. C.4: B1 – B4). Unter Annahme einer höheren konsekuti-

ven Demethylierungswahrscheinlichkeit zeigt sich eine bessere Übereinstimmung zwi-

schen der modellierten und der experimentell ermittelten Produktverteilung. 

Im Rahmen der Optimierung des Simulationsmodells zur Festbettentleerung durch Hyd-

rogenolyse konnte bei der Sensitivitätsanalyse unter Annahme einer konstanten Deme-

thylierungswahrscheinlichkeit von ω = 0,7 eine grundsätzlich bessere Übereinstimmung 

zwischen den modellierten und experimentell ermittelten Entleerungsversuchen festge-
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stellt werden. Dies zeigte sich insbesondere in Kombination mit einer zusätzlichen An-

passung der Aktivierungsenergie und dem Häufigkeitsfaktor. 

Eine exakte Klärung der Diskrepanz zwischen den experimentellen Untersuchungen zur 

Selektivität und Reaktionskinetik im (Semi-)Batchreaktor und den Entleerungsversuchen 

im Festbettreaktor war im Rahmen dieser Arbeit nicht möglich.  

 

Abb. C.4: Sensitivitätsanalyse zur Produktverteilung bezüglich der Demethylierungswahrscheinlichkeit ω 
zur Beschreibung der sukzessiven Demehtylierung. Modellgrundlage gemäß Kapitel 5.5.1 ohne 
optimierte Modellparameter. Reaktions- und Modellbedingungen siehe Abb. C.1. 

SC2+-Crackmechanismus 

Der SC2+-Crackmechanismus ist nach der Demethylierung der zweitwichtigste Crackme-

chanismus zur Beschreibung der Hydrogenolyse von linearen Kohlenwasserstoffen mit 

dem in dieser Arbeit verwendeten Pt-dotierten Kobaltkatalysator auf γ-Al2O3. Entspre-

chend den Ergebnissen aus Kapitel 5.2.1.1 beträgt die Bildungswahrscheinlichkeit der 

einzelnen Produkte nach dem C2+-Reaktionspfad weniger als 1,5 % bezogen auf die Me-

thanfreisetzung. Wie Abb. C.5 zeigt, darf dieser Mechanismus trotz seiner vergleichs-
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weisen geringen Ausprägung nicht vernachlässigt werden. Die Simulationen zeigen, dass 

(I) die Entleerungsdauer durch den C2+-Crackmechanismus (s. Abb. C.5 links) deutlich 

verkürzt wird und (II) die Produktzusammensetzung der kumulierten Kohlenwasserstoffe 

nach der vollständigen Entleerung im Bereich C2-C12 stark durch diesen geprägt wird (s. 

Abb. C.5 rechts). Der Einfluss ist insbesondere bei langkettigen Modellkohlenwasserstof-

fen ausgeprägt und muss daher stets berücksichtigt werden.  

  

Abb. C.5: Sensitivitätsanalyse zum C2+-Mechanismus am Beispiel eines mit Modellwachs C44 beladenen 
Festbettschüttung. Vergleich mit und ohne Berücksichtigung des C2+-Crackmechanismus. 
Modellgrundlage gemäß Kapitel 5.5.1 ohne optimierte Modellparameter. Reaktions- und Modell-
bedingungen: T = 240 °C, pges = 16 bar, pH2 = 10 bar, mkat = 5 g, Modellkohlenwasserstoff: 
C44H90, τ* = 9581 kgkat s m-3, uleer,RB = 5,5 ∙ 10-3 m s-1, P0 ≈ 90 %. 

C.2.2 Detaillierte Modellvalidierung nach der Parameteroptimierung 

Die ganzheitliche Optimierung der Festbettentleerung durch Hydrogenolyse stellte hin-

sichtlich der porenfüllgrad- und kettenlängenabhängigen Methanfreisetzungsrate, der 

Entleerungsdauer und der Produktverteilung nach der vollständigen Entleerung eine 

große Herausforderung dar. Das im Rahmen dieser Arbeit genauste Simulationsergebnis 

im Temperaturbereich von 230 bis 245 °C und im H2-Partialdruckbereich von 10 bis 

16 bar wurde durch eine Fixierung der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit 

auf ω = 0,7 und einer Anpassung der Reaktionsparameter (km,0 = 3,42 1027 mol-m m3(1+m) 

s-1 kgkat
-1 und EA = 290 kJ mol-1) erreicht. Insbesondere die Simulationsergebnisse zur 

Temperaturvariation in Abb. C.6 und der H2-Partialdruckvariation in Abb. C.7 weisen 

dadurch eine äußerst zufriedenstellende Übereinstimmung mit den experimentell ermit-

telten Daten auf.  
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Abb. C.6: Validierung der Modellierung entsprechend der Parameteroptimierung (Kapitel 5.5.2.1) zur 
Entleerung eines mit Modellwachs gefüllten Festbettes durch Hydrogenolyse: 1. Vergleich der 
Methanbildung und Entleerungszeit (links) und 2. Vergleich der Produktverteilung (rechts). 
Versuchsergebnisse entsprechend Kapitel 5.3.2. Bedingungen der Modellierung: T = 230 - 245 
°C (isotherm), pges = 16 bar, pH2 = 10 bar, mKat = 5 g, V̇STP = 16 l h-1, P0 = 90 %, Modell-KW: C28. 
Optimierte Modellierungsparameter: konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω = 0,7 
(konstant), Reaktionsparameter km,0 = 3,42 ∙ 1027 mol-m m3(1+m) s-1 kgkat

-1 und EA = 290 kJ mol-1. 

   

Abb. C.7: Validierung der Modellierung entsprechend der Parameteroptimierung (Kapitel 5.5.2.1) zur 
Entleerung eines mit Modellwachs gefüllten Festbettes durch Hydrogenolyse: 1. Vergleich der 
Methanbildung und Entleerungszeit (links) und 2. Vergleich der Produktverteilung (rechts). 
Versuchsergebnisse entsprechend Kapitel 5.3.2. Bedingungen der Modellierung: pH2 = 10-16 
bar, T = 240 °C (isotherm), pges = 16 bar, mKat = 5 g, VSTP = 16 l h-1, P0 = 90 %, Modell-KW: C28. 
Optimierte Modellierungsparameter: konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω = 0,7 
(konstant), Reaktionsparameter km,0 = 3,42 ∙ 1027 mol-m m3(1+m) s-1 kgkat

-1 und EA = 290 kJ mol-1. 

Hinsichtlich der Kettenlängenvariation in Abb. C.8 besteht allerdings noch ein gewisses 

Verbesserungspotential, da der Anstieg der Methanfreisetzungsraten und das sich aus-

bildende Maximum durch das Simulationsmodell überschätzt wird. Die Produktverteilun-

gen nach der vollständigen Entleerung und die Entleerungsdauer werden hingegen aus-

reichend genau dargestellt.  
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Abb. C.8: Validierung der Modellierung entsprechend der Parameteroptimierung (Kapitel 5.5.2.1) zur 
Entleerung eines mit Modellwachs gefüllten Festbettes durch Hydrogenolyse: 1. Vergleich der 
Methanbildung und Entleerungszeit (A) und 2. Vergleich der Produktverteilung (B1 – B3). 
Versuchsergebnisse entsprechend Kapitel 5.3.2. Bedingungen der Modellierung: Kettenlänge  
von C20-C44, 240 °C (isotherm), pges = 16 bar, mKat = 5 g, pH2 = 10 bar, V̇STP = 16 l h-1, P0 = 90 
%. Optimierte Modellparameter: konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω = 0,7 
(konstant), Reaktionsparameter km,0 = 3,42 ∙ 1027 mol-m m3(1+m) s-1 kgkat

-1 und EA = 290 kJ mol-1. 

Eine weitere Optimierung des Verlaufs der Methanfreisetzungsrate bei den unterschied-

lichen Modellkohlenwasserstoffen war im Rahmen dieser Arbeit allerdings nicht zielfüh-

rend. Interessanterweise impliziert das breitere Produktspektrum bei langkettigen Modell-

kohlenwasserstoffen und dessen Verschiebung in einen niedrigeren C-Bereich durchaus 

auch eine erhöhte Methanfreisetzungsrate wie sie durch das Modell abgebildet wird, da 

hierdurch davon auszugehen ist, dass die mittlere Kettenlänge der Kohlenwasserstoffe 

im teilentleerten Porensystem ebenfalls niedriger ist. Überlagernde Effekte sind hierbei 

allerdings die sukzessive Entleerung des Katalysatorbetts und die Reabsorption von Koh-

lenwasserstoffen aus der Bulkphase im Porensystem des Katalysators. Des Weiteren 

basiert die Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit über die kettenlängenabhängige 
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Reaktionsordnung bezüglich des Wasserstoffes auf lediglich drei Untersuchungen zu Mo-

dellkohlenwasserstoffen (Bereich: C16 – C36) im Semi-Batchreaktor und einer weiteren 

Untersuchung im Festbettreaktor (C44) zur Extrapolation in den höheren Kettenlängenbe-

reich. Detailliertere Untersuchungen mit weiteren Kohlenwasserstoffen zur Optimierung 

dieser Korrelation könnten aufgrund der hohen Sensitivität der Reaktionsordnung zu ei-

ner weiteren Verbesserung im Simulationsmodell führen.  

C.2.3 Berechnungsbeispiel zur Ermittlung der Produktbildungsraten und 
Eduktabbauraten bei der Hydrogenolyse 

Im Kapitel 5.5.1 wurde die Berechnung der Produktbildungsraten und der Eduktabbaura-

ten der Hydrogenolyse vorgestellt. Zum besseren Verständnis wird nachfolgend beispiel-

haft diese Berechnung für ein einfaches ternäres System erläutert.  

Für diese Beispielrechnung wird ein Abschnitt der Katalysatorschüttung betrachtet, bei 

dem die Poren der Katalysatorpartikel homogen mit nur drei Alkanen, C20 (xC20 = 0,1), 

C24 (xC24 = 0,2) und C28 (xC28 = 0,7), gefüllt sind. Der Porenfüllgrad P soll 20 % sein. Die 

Temperatur der Hydrogenolyse beträgt 240°C und der H2-Partialdruck 8 bar (16 bar Ge-

samtdruck, Rest: N2). Für die konsekutive Demethylierungswahrscheinlichkeit ω wird ein 

Wert von 0,7 angenommen. Berechnet werden nachfolgend beispielhaft nur die Produkt-

bildungs- und Eduktabbaurate der Hydrogenolyse bezüglich des Alkans C24. 

1. Ermittlung der effektiven Methanbildungsrate 

Berechnung der mittlere Kettenlänge e: 

𝑒 = 𝑥𝐶20 ∙ 𝑖𝐶20 + 𝑥𝐶24 ∙ 𝑖𝐶24 + 𝑥𝐶28 ∙ 𝑖𝐶28 = 0,1 ∙ 20 + 0,2 ∙ 24 + 0,8 ∙ 28 = 26,4  (C.6) 

Ermittlung der Eduktkonzentrationen: 

Die Berechnung der mittleren Alkankonzentration c̄Alk,fl bei 240°C erfolgt über die Dichte-

korrelation nach Marsh [148] und Seyer [149].  

𝑐�̅�𝑙𝑘,𝑓𝑙 = (
𝑥𝐶20𝑀𝐶20

𝜌𝐶20
+

𝑥𝐶28𝑀𝐶28

𝜌𝐶28
+

𝑥𝐶28𝑀𝐶28

𝜌𝐶28
)

−1
   

            =  (
0,1∙282

𝑔

𝑚𝑜𝑙

639
𝑔

𝑙

+
0,2∙338

𝑔

𝑚𝑜𝑙

656
𝑔

𝑙

+
0,7∙394

𝑔

𝑚𝑜𝑙

666
𝑔

𝑙

)
−1

= 1,782
𝑚𝑜𝑙

𝑙
= 1782

𝑚𝑜𝑙

𝑚3  (C.7) 

Ermittlung der Konzentration des gelösten Wasserstoffs cH2,fl: 

Die H2-Konzentration in der Flüssigphase bei 8 barH2, 16 barges und einer mittleren Mol-

masse der Alkanmischung von 371 g mol-1 ist 27 mol m-3 (Korrelation von Riazi [130]). 
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Berechnung der H2-Reaktionsordnungen mH2,Ce und nH2,Ce: 

Die H2-Reaktionsordnungen mH2,Ce und nH2,Ce für den formalkinetischen LHHW-Ansatz 

(siehe unten Gl. (C.12)) werden über die mittlere Kettenlänge e des Multikomponenten-

systems nach den ermittelten Korrelationen in Abb. 5.38 berechnet:  

𝑚𝐻2,𝐶𝑒 = −0,0125 ∙ 𝑒 − 2,49 = −0,0125 ∙ 26,4 − 2,49 = −2,82  (C.8) 

𝑛𝐻2,𝐶𝑒 = −0,0278 ∙ 𝑒 − 2,90 = −0,0278 ∙ 26,4 − 2,90 = −3,63  (C.9) 

Berechnung der Methanfreisetzungsrate nach dem formalkinetischen LHHW-Ansatz: 

Für die Beispielrechnung werden die optimierten Reaktionsparameter aus Kapitel 5.5.2.1 

verwendet. Die zur Berechnung von km und K1 verwendeten Parameter zeigt Tab. C.1. 

Tab. C.1: Optimierte Reaktionsparameter zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante km 
und der Gleichgewichtskonstante K1 im formalkinetischen LHHW-Ansatz. 

Reaktionsparameter Wert Einheit 

   km,0 3,42 ∙ 1027 mol-m m3(1+m) s-1 kgkat
-1 

EA 290 kJ mol-1 

K1,0 8,97 ∙ 1021 mol-(1+n) m3(1+n) 

ΔHK1 207,7 kJ mol-1 

 

𝑘𝑚 = 𝑘𝑚,0𝑒−
𝐸𝐴
𝑅𝑇 = 10,3 ∙ 10−3 𝑚3(1+𝑚𝐻2,𝐶𝑒)

𝑚𝑜𝑙𝑚𝐻2,𝐶𝑒  𝑠 𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡
   (C.10) 

𝐾1 = 𝐾1,0𝑒−
∆𝐻𝐾1

𝑅𝑇 = 6,45
𝑚3(1+𝑛𝐻2,𝐶𝑒)

𝑚𝑜𝑙−(1+𝑛𝐻2,𝐶𝑒) 𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡
   (C.11) 

Die gesamte Methanbildungsrate ergibt sich dann für den LHHW-Ansatz (Gl. (5.16)) für 

die mittlere Kettenlänge e und die mittlere Alkankonzentration c̄Alk,fl wie folgt:  

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 =
𝑘𝑚∙𝑐�̅�𝑙𝑘,𝑓𝑙∙𝑐

𝐻2,𝑓𝑙

𝑚𝐻2,𝐶𝑒

1+𝐾1∙𝑐�̅�𝑙𝑘,𝑓𝑙∙𝑐
𝐻2,𝑓𝑙

𝑛𝐻2,𝐶𝑒
=  1,56

𝑚𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
  (C.12) 

Berechnung der effektiven Methanbildungsrate: 

Zur Ermittlung der (gesamten) effektiven Methanbildungsrate muss die mit Kohlenwas-

serstoffen benetzte Katalysatoroberfläche Aaktiv beachtet werden. Unterhalb eines Poren-

füllgrads von 25 % (wie hier im Beispiel mit P = 20 %) ist die Benetzung der Oberfläche 

unvollständig. Dies muss entsprechend für die effektive Methanbildungsrate berücksich-

tigt werden: 

 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 =  𝐴𝑎𝑘𝑡𝑖𝑣 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 =
𝑃

0,25
𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊 =  1,25

𝑚𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.13) 
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2. Berechnung der Abbaurate von C24 und C28 

Ermittlung der anteiligen Methanbildungsrate durch Demethylierung von C24 und C28: 

Zur Berechnung der Abbaurate der jeweils vorliegenden Kohlenwasserstoffe muss die 

anteilige Methanbildungsrate bei der Demethylierung von C24 und C28 berechnet werden. 

Diese ergibt sich aus dem Stoffmengenanteil xCi und der effektiven Methanbildungsrate 

rm,CH4,LHHW,eff: 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶24,𝐿𝐻𝐻𝑊 = 𝑥𝐶24 ∙  𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 = 0,2 ∙ 1,25
𝑚𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
= 0,25

𝑚𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.14) 

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶28,𝐿𝐻𝐻𝑊 = 𝑥𝐶28 ∙  𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 = 0,87
𝑚𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.15) 

Eine Berechnung der Abbaurate von C20 ist an dieser Stelle nicht notwendig, da naturge-

mäß beim Abbau von C20 keine Bildung von C24 stattfindet. Bei der Ermittlung der Bil-

dungsrate von C24 aus der Abbaurate höherer Kohlenwasserstoff ist C20 somit irrelevant. 

Berechnung der Abbaurate von C24 und C28 durch Demethylierung: 

Basierend auf der anteiligen Methanbildungsrate von C24 und C28 (Gl. (C.14) und Gl. 

(C.15)) und der konsekutiven Demethylierungswahrscheinlichkeit ω = 0,7 ergibt sich 

durch Umstellung von Gl. (5.40) deren jeweilige Abbaurate durch Demethylierung: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 =  (
1−(𝑖−1)𝜔(𝑖−2)+(𝑖−2)𝜔(𝑖−1)

1−𝜔
 + 𝑖𝜔(𝑖−2))

−1

𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐶𝑖,𝐿𝐻𝐻𝑊  (C.16) 

Für C24 gilt i = 24 und es folgt: 

𝑟𝑚,𝐶24,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 =  (
1−23∙0,722+22∙𝜔23

0,3
 + 24 ∙ 0,722)

−1

0,25
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
= 0,075 

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.17) 

Für C28 folgt entsprechend: 

𝑟𝑚,𝐶28,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 =  (
1−27∙𝜔(26)+26∙𝜔27

0,3
 + 28 ∙ 0,726)

−1

0,87
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
=  0,262

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶28

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.18) 

Bei der konsekutiven Demethylierung ist die Abbaurate rm,Ci,Dem.,Abbau eines Kohlenwas-

serstoffs mit der Kettenlänge i stets kleiner als die Summe der Methanfreisetzungsraten 

aller Demethylierungsschritte (= rm,CH4,Ci,LHHW). Dies resultiert daraus, dass bei den ein-

zelnen Demethylierungsschritten > 1 stöchiometrisch mehr Methan (mit abnehmender 

Wahrscheinlichkeit) gebildet wird. Nur bei der nicht-konsekutiven Demethylierung (ω = 0) 

entspricht die Abbaurate den Produktbildungsraten des gebildeten Methans und des 

demethylierten Kohlenwasserstoffs, da nur ein Demethylierungsschritt erfolgt (Abb. 2.5). 

Nachfolgend (Pkt. 3) wird nur noch die Abbaurate von C28 durch Demethylierung (Gl. 

(C.18)) zur Ermittlung der daraus resultierenden Produktbildung von C24 benötigt, da nur 

diese - wie oben bereits erwähnt - hier beispielhaft betrachtet wird. 

Berechnung der Abbaurate von C24 durch den C2+-Mechanismus: 

Die Abbaurate von C24 durch den C2+-Mechanismus berechnet sich über die summierte 

relative Produktbildungsrate der α-Spaltprodukte, dem Stoffmengenanteil xC24,C15+ von 

C24 in der Alkanfraktion mit i ≥ 15 und der effektiven Methanbildungsrate rm,CH4,LHHW,eff 
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(siehe Gl. (5.44)). Die Summe der relativen Produktbildungsraten ist dabei konstant und 

beträgt 0,059 mol molCH4
-1. Da im beispielhaften ternären System keine Kohlenwasser-

stoffe kleiner C15 enthalten sind, gilt xC24,C15+ = xC24:  

𝑟𝑚,𝐶24,𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 = 0,059
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶15+,𝑔𝑒𝑠

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4
∙ 𝑥24,𝐶15+

∙ 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓  = 0,015 
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.19) 

Ermittlung der Gesamtabbaurate von C24 durch Hydrogenolyse: 

Entsprechend Gl. (5.45) gilt für die Gesamtabbaurate von C24 durch Hydrogenolyse: 

𝑟𝑚,𝐶24,𝐸𝑑𝑢𝑘𝑡 = 𝑟𝑚,𝐶24,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 + 𝑟𝑚,𝐶24,𝐶2+,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 = 0,09 
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.20) 

3. Berechnung der Bildungsrate von C24 

Berechnung der Bildungsrate von C24 durch Demethylierung von C28: 

Da im beispielhaften ternären System nur C28 (n = 28) eine höhere Kettenlänge als C24 

(i = 24) aufweist, kann nur die Hydrogenolyse von C28 zur Bildung von C24 führen. Die 

Berechnung der Produktbildungsrate aus der Demethylierung erfolgt dabei durch die kon-

sekutive Demethylierung von C28 zu C24 und wird nach Gl. (5.48) wie folgt berechnet: 

𝑟𝑚,C24,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 = 𝑟𝑚,C28,𝐷𝑒𝑚.,𝐴𝑏𝑏𝑎𝑢 ∙ (𝜔(𝑛−𝑖−1) ∙ (1 − 𝜔)) 

                                = 0,262
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶28

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
∙ (0,7(28−24−1) ∙ 0,3)

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶28
= 0,027 

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.21) 

Berechnung der Bildungsrate von C24 durch den C2+-Mechanismus: 

Die Produktverteilung des C2+-Mechanismus ergibt sich aus der Produktverteilung der α-

Spaltprodukte und der komplementären β-Spaltprodukte (Kapitel 5.5.1.2 und 5.5.1.3). Die 

Produktverteilung der α-Spaltprodukte wird unabhängig von der Mischung betrachtet und 

verteilt sich auf die vorhandenen Kohlenwasserstoffe im Multikomponentensystem. Das 

Produktspektrum der α-Spaltprodukte liegt immer im Bereich von C2 bis C13 und wird mit 

nachfolgender empirischer Gleichung berechnet (vergl. Abb. 5.40): 

𝛿𝐶𝑘,𝛼−𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧 = 0,0283 − 0,0135 ∙ 𝑘 + 0,00291 ∙ 𝑘2 − 2,60 ∙ 104 ∙ 𝑘3 + 8,02 ∙ 10−6 ∙ 𝑘4
 (C.22) 

für 2 < 𝑘 ≤ 15 und 𝑖 =  𝑘 

Gl. (C.22) muss bei der Produktbildungsrate nur dann direkt berücksichtigt werden, wenn 

der zu bilanzierende Kohlenwasserstoff im Bereich von C2 bis C13 liegt. In dem Fall be-

rechnet sich die Bildungsrate der jeweiligen α-Spaltprodukte wie folgt: 

𝑟𝑚,𝐶𝑖,𝛼-𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔  = 𝛿𝑘,𝛼-𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧 ∙ 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓  (C.23) 

für   𝑖 =  𝑘 𝑢𝑛𝑑  2 ≤ 𝑘 ≤ 13 

Da der hier betrachtete Kohlenwasserstoff C24 oberhalb dieses Bereichs (i > 13) liegt, 

kann dieser nicht Bestandteil der α-Spaltproduktverteilung sein. Jedoch entsteht C24 

durch die Bildung des α-Spaltprodukts C4 aus dem Edukt C28. Hier gilt k = (n – i) mit n = 

28 und i = 24, und es folgt k = 4. Zu berücksichtigen ist hier aber, dass das α-Spaltprodukt 
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C4 auch bei der Spaltung von C20 und C24 gebildet wird. Eine entsprechende Gewichtung 

erfolgt über den Stoffmengenanteil xC28,C15+ von C28 in der Kohlenwasserstofffraktion i ≥ 

15 (δ20, β-C2+,spez = xC28,C15+ ∙ δ4, α-C2+,spez): 

𝑟𝑚,𝐶24,𝛽−𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔  = 𝑟𝑚,𝐶𝐻4,𝐿𝐻𝐻𝑊,𝑒𝑓𝑓 ∙ 𝛿4,𝛼−𝐶2+,𝑠𝑝𝑒𝑧 ∙ 𝑥𝐶28,𝐶15+  

= 1,25
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
∙ 0,006

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶4,𝑔𝑒𝑠

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4
∙ 0,7

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶4,𝑔𝑒𝑠
= 0,005

𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.24) 

Da keine direkten α-Spaltprodukte berücksichtigt werden müssen, gilt: 

𝑟𝑚,𝐶24,𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔  = 𝑟𝑚,𝐶24,𝛽−𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 = 0,005
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.25) 

Ermittlung der Gesamtbildungsrate von C24 durch Hydrogenolyse von C28: 

Die Gesamtbildungsrate von C24 durch Hydrogenolyse setzt sich zusammen aus der C24-

Bildungsrate durch Demethylierung und der C24-Bildungsrate durch Spaltung nach dem 

C2+-Mechanismus und berechnet sich abschließend wie folgt: 

𝑟𝑚,𝐶24,𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑘𝑡  = 𝑟𝑚,𝐶24,𝐷𝑒𝑚.,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 + 𝑟𝑚,𝐶24,𝐶2+,𝐵𝑖𝑙𝑑𝑢𝑛𝑔 =. . . = 0,032
𝑚𝑚𝑜𝑙𝐶24

𝑘𝑔𝑘𝑎𝑡 𝑠
 (C.26) 

Bei der vorstehend dargestellten, noch recht einfachen Beispielberechnung wurden le-

diglich die Bildungs- und Abbaurate bezüglich des Kohlenwasserstoffs C24 im ersten Zeit-

schritt der Hydrogenolyse betrachtet. Für eine Beschreibung im nachfolgenden differen-

tiellen Zeitabschnitt muss zunächst die im ersten Zeitabschnitt geänderte Zusammenset-

zung der gesamten Flüssigphase in den Katalysatorporen bestimmt werden. Diese ent-

hält im Beispielfall dann nicht mehr nur die Edukt-Alkane C20, C24 und C28 (= imax), sondern 

ist eine Mischung aller Alkane von C28 bis etwa C13 (u.U. mit geringen Anteile noch kür-

zerkettiger Alkane), also alle Edukte (Restanteile) und alle Spaltprodukte, sofern diese 

nicht (wie kurzkettige KWe) durch Verdunstung sehr schnell und daher quasi vollständig 

in die Gasphase (Gl.(5.25)) gelangen, Abb. 5.33 und Abb. 5.47.  

Bei der Modellierung der Entleerung einer Katalysatorschüttung durch Hydrogenolyse 

müssen die oben beschriebenen Schritte für jeden Zeitschritt dt und für jedes Element 

der Katalysatorschüttung dl durchgeführt werden, bis schließlich die Poren aller Partikel 

in der Schüttung praktisch vollständig entleert sind. 
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Anhang D: Verwendete Stoffdaten der Reinstoffkomponenten 

Die in dieser Arbeit verwendeten Stoffdaten basieren auf Messwerten bzw. Korrelationen 

aus der Literatur oder Berechnungen über reale Zustandsgleichungen und werden nach-

folgend beschrieben. 

Wasserstofflöslichkeit in Alkanen und ihren Mischungen 

Die Wasserstofflöslichkeiten in Kohlenwasserstoffen und ihren Mischungen wurde nach 

der Korrelation von Riazi [130] ermittelt. Diese basiert auf 400 experimentell ermittelten 

Datenpunkten in Reinsubstanzen und ihren Mischungen in einem Kettenlängenbereich 

von 6 bis 46 bezogen auf die mittlere Kettenlänge der Flüssigphase. Sie besitzt Gültigkeit 

im Temperaturbereich von 10 bis 350 °C und einem Druckbereich von 1 bis 60 bar und 

wird mit einer Genauigkeit bezüglich der absoluten Abweichung von ±5 % im Durchschnitt 

angegeben. 

Diffusionskoeffizienten in der Gas- und Flüssigphase 

Die Berechnung der Diffusionskoeffizienten in der Gasphase basiert auf der etablierten 

Berechnung der binären Diffusionskoeffizienten nach Fuller [142]. Zur Beschreibung von 

Multikomponentensystemen wurde die Berechnung nach Fuller mit der Berechnung von 

Diffusionskoeffizienten im Multikomponentensystem nach Wilke kombiniert [146]. Eine 

Zusammenfassung hierzu kann dem VDI-Wärmeatlas entnommen werden [145].  

Zur Ermittlung der Diffusionskoeffizienten in der Flüssigphase wurde die Korrelation nach 

Erkey et al. [136] verwendet. Diese basieren auf Messungen bis zu einer Kettenlänge von 

28, allerdings gibt Erkey auch die Möglichkeit einer Extrapolation in einen höheren Ket-

tenlängenbereich an. Die durchschnittliche, absolute Abweichung bei dieser Korrelation 

beträgt nach Erkey 6 %. 

Dichte von Alkanen 

Die Berechnung der Alkandichte von Reinsubstanzen und ihren Mischungen basiert auf 

zwei verschiedene Korrelationen: Für den Kettenlängenbereich von 7 bis 28 erfolgte die 

Berechnung nach den von Marsh im Landolt-Börnstein gegebenen Korrelationen [148]. 

Für den Kettenlängenbereich oberhalb von C28 wurde die Dichtekorrelation von n-Alka-

nen nach Seyer et al. verwendet [149]. Die Dichte eines Mehrkomponentensystems er-

folgte unter Annahme einer idealen Mischung entsprechend ihrer Stoffmengenzusam-

mensetzung. 

Dampfdrücke von Alkanen und ihren Mischungen 

Die Dampfdruckberechnung der Alkane und ihren Mischungen basiert auf zwei unter-

schiedliche Methoden. Bei Kohlenwasserstoffen mit einer Kettenlänge größer 16 erfolgte 

die Berechnung über die Dampfdruckdaten der Reinsubstanzen nach Landolt-Börnstein 

[150]. Der Partialdruck innerhalb einer Mischung wurden anschließend nach Raoult be-

rechnet.  
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Kohlenwasserstoffe mit einer Kettenlänge kleiner gleich 16 wurden hingegen über die 

SRK-Zustandsgleichung in Chemcad (Firma Chemstation) ermittelt. Die Unterscheidung 

hinsichtlich der Kettenlänge ist zum einen darin begründet, dass der Anteil der kurzketti-

gen Kohlenwasserstoffe innerhalb der Mischung vergleichsweise gering ist und Raoult 

streng genommen nur bei hohen Stoffmengenanteilen Gültigkeit besitzt. Entscheidender 

für diese Herangehensweise war jedoch die Problematik, den kettenlängenabhängigen, 

sprunghaften Übergangsbereich zwischen der Behandlung eines Alkans als gasförmig (T 

> Tkrit) und entsprechender Berechnung nach Henry, sowie flüssig (T < Tkrit), und der 

damit verbundenen Berechnung nach Raoult. Hierdurch kam es zu irrationalen Sprüngen 

in der modellierten Produktverteilungen nach der vollständigen Entleerung. 

  

Abb. D.1:  Abgeleiteter Dampfdruck der Reinststoffkomponente C6 (links), C16 (rechts) bzw. abgeleiteter 
Henry-Flüchtigkeitskoeffizienten Hpx in verschiedenen Binärmischungen bei einem Stoff-
mengenanteil x ≤ 0,3 gemäß den TPxy-Daten nach der SRK-Zustandsgleichung in Chemcad 
(Firma Chemstation). 

Zur Berechnung der Dampfdrücke im Bereich C2 bis C16 wurden in Chemcad die VLE-

Daten verschiedener binärer Mischungen im Bereich C2 bis C44 nach der SRK Zustands-

gleichung analysiert. Zur einfachen Implementierung in Matlab wurden aus den resultie-

renden TPxy-Daten die Henry-Flüchtigkeitskoeffizienten abgeleitet, welche bis zu einem 

Stoffmengenanteil von x ≤ 0,3 anwendbar sind. In Abb. D.1 sind beispielsweise die ab-

geleiteten Reinstoff-Dampfdrücke pvap respektive die Henry-Flüchtigkeitskoeffizienten Hpx 

von Hexan (links) und Hexadekan (rechts) mit verschiedenen binären Mischungspartnern 

dargestellt. Hierbei zeigt sich auch, dass mit steigender Kettenlänge der Henry-Flüchtig-

keitskoeffizient zunehmend dem Dampfdruck der Reinstoffkomponente entspricht und 

somit oberhalb dieses Bereichs eine vereinfachte Berechnung über Raoult zu einem aus-

reichend genauen Ergebnis führt. Im Sinn der Betrachtung von Aktivitätskoeffizienten, die 

bei einer idealen Mischung stets den Wert 1 annehmen, verdeutlicht Abb. D1, dass der 

Aktivitätskoeffizient γ für C16 (Abb. D1 rechts) auch in der realen Mischung praktisch 1 

beträgt; dies gilt ganz allgemein für höhere Kohlenwasserstoffe (> C16). Im Gegensatz 

dazu ist bei kurzkettigen Kohlenwasserstoffen (hier z.B. Hexan in Abb. D1 (links)) der 
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Aktivitätskoeffizient in der realen Mischung stets kleiner 1 (bei 503 K für C6 in C28 ist 

γ = 16,8 bar / 26,8 bar = 0,63). 

Für den Temperaturbereich von 230 bis 270 °C konnte eine kettenlängen- und tempera-

turabhängige, lineare Korrelation zur Ermittlung der abgeleiteten Henry-Flüchtigkeitsko-

effizienten Hpx aufgestellt werden, welche eine Abweichung kleiner ±10 % aufweist: 

𝐻𝐶𝑖
𝑝𝑥

= (𝑚𝑚,𝑖 ∙ 𝑇 + 𝑡𝑚,𝑖) ∙ 𝑘 + (𝑡𝑚,𝑖 ∙ 𝑇 + 𝑡𝑡,𝑖)    (D.1) 

Mit Gleichung D.1 kann somit der Henry-Flüchtigkeitskoeffizient der Komponente i in Ab-

hängigkeit der Kettenlänge k des Mischungspartners im binären Alkansystem und der 

Temperatur (in Kelvin) berechnet werden. Die hierfür benötigten Parameter sind in Tab. 

D.1 aufgelistet: 

Tab. D.1: Parameter zur Abschätzung des Henry-Flüchtigkeitskoeffizienten Hpx im (pseudo)-binären 
System nach Gleichung D.1. Gültigkeitsbereich: Stoffmengenanteil xi < 0,3 und 230 °C ≤ T ≤ 
270 °C.  

Kettenlänge i mm,i / Pa K-1 tm,i / Pa mt,i / Pa K-1 tt,i / Pa 

     2 5,44 ∙ 102 -3,66 ∙ 105 1,48 ∙ 104 8,99 ∙ 106 

3 1,56 ∙ 102 -1,30 ∙ 105 2,54 ∙ 104 -3,79 ∙ 106 

4 1,85 -3,18 ∙ 104 2,78 ∙ 104 -8,65 ∙ 106 

5 -52,3 7,40 ∙ 103 2,54 ∙ 104 -9,49 ∙ 106 

6 -63,7 2,07 ∙ 104 2,05 ∙ 104 -8,28 ∙ 106 

7 -64,8 2,52 ∙ 104 1,64 ∙ 104 -6,95 ∙ 106 

8 -52,8 2,19 ∙ 104 1,18 ∙ 104 -5,06 ∙ 106 

9 -43,9 1,91 ∙ 104 9,55 ∙ 103 -4,26 ∙ 106 

10 -33,2 1,48 ∙ 104 7,10 ∙ 103 -3,22 ∙ 106 

11 -25,9 1,18 ∙ 104 5,32 ∙ 103 -2,44 ∙ 106 

12 -20,0 9,32 ∙ 103 4,21 ∙ 103 -1,97 ∙ 106 

13 -14,3 6,71 ∙ 103 2,88 ∙ 103 -1,35 ∙ 106 

14 -11,5 5,51 ∙ 103 2,32 ∙ 103 -1,11 ∙ 106 

15 -10,4 5,10 ∙ 103 2,04 ∙ 103 -9,92 ∙ 105 

16 -4,07 1,96 ∙ 103 1,15 ∙ 103 -5,54 ∙ 105 

 

Im Multikomponentensystem wurde vereinfacht die mittlere Kettenlänge der Mischung e 

als Kettenlänge k (Gl. D.1) zur pseudo-binären Betrachtung und Berechnung der Henry-

Flüchtigkeitskoeffizienten Hpx verwendet. 

 


