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Der Wirmefibergang in Blasensiulen

Ober Messungen des Warmeibergangs von einer 2-Phasen-Blasen-
schicht an die Reaktorwand oder senkrecht in die Strdmung
hineinragende Einzelrohre wird zusammenfassend von Mersmann
/51/ und Deckwer /52/ berichtet. Der Wirmeiibergangskoeffi-
zient nimmt Jemnach in der in Abb. 5.2.12 dargestellten Weise
mit steigendem Gasdurchsatz 2u.

b lalelol

a/%

e s =

i

-
-
-

- e e m  —m — — ——

2597 4

Abb. 5.2.12:
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Der Mirmeibergangskoeirfizient in Blasenstromungen
nach empirischen Korrelationen aus der Literatur

Der EinfluB von anderen Stoff- und BetriebsgriBen ist ebenfalls
bekannt und kann im Mittel folgendermaBen dargestellt werden /52/:

a —~

2. 9.53

L

0.46
< 7,

-0,28

Die dimensionsrichte Bestimmung, d. h.

in J cm2 s-1
in J em s
in J g'1 K",
in mPa s,

in cm/s,

Y61

0,29

(5.2-6)



5.2.8

liefert Warmeibergangskoeffizienten im Bereich von

5000 Wm2 KO

grundlegende Auslegungsrechmmgen einer Blasensiule unter
FT-Standardbedi ngungen

Die Obersicht Uber die berechneten Standardbedingungen 18t

vermuten, daB die Auslegung einer Blasensidule unter FT-Synthese-

bedingungen stark von den extrem hohen geforderten Durchsitzen
sowie von der starken WirmetSnung der Reaktion beeinfluBt wird.

Ein erster Anhaltspunkt ergibt sich dabei aus der Vorgabe
eines sinnvollen Wertes fir die Gasleerrohrgeschwindigkeit

" in der Blasensdule. Ihre Erhdhung fihrt zu groBen Dispersions-

koeffizienten in FlGssigkeit und Gas. Dadurch kann die
Selektivitdt des Prozesses eingeschrénkt werden. Die Ver-
ringerung der Gasleerrohrgeschwindigkeit flihrt zu einer Ab-
nahme der Stoffilbergangsleistungen, des Gasgehaltes und des
Wirmeibergangskoef fizienten. Der Katalysator wird zunehmend
ungleichmiBiger im Reaktor verteilt. Dadurch kann es im
unteren Reaktorteil zu erhdhtem Ortlichen Reaktionsumsatz

und lokaler Anisothermie bei ungeniigender Wirmeabfuhr kommen.
Nachfolgend wird mit einem mittleren Wert des maximalen
Gasdurchsatzes von wey = 15 cm/s gerechnet. Diese Gasleer-
rohrgeschwindigkeit tritt am Eintrittsquerschnitt des Gases
auf. Sie nimmt infolge der Reaktion 2u Produkten hoherer
gasdichten ab auf die Halfte am Gasaustritt. Die Verwertung
der Vermutung, 60 % des Umsatzes f&nden im unteren Reaktor-
drittel statt, fobhrt auf die in Abb. 5.2.13 skizzierte Hdhen-
abhdngigkeit des Gasdurchsatzes. Jener qualitative Befund

zur axialen Umsatzverteilung wurde allerdings in einer Blasen-
sdule bei Gasleerrohrgeschwindigkeiten von wo, = 3 comfs /26/

ermittelt und ist daher mit einer gewissen Skepsis zu betrachten,

wenn hothere Gasdurchsitze angesetzrt werden.

Bei variationen des Gasvolumenstromes {iber die laufende
Reaktorhdhe muB mit entsprechenden Anderungen des Gasge-
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Abb. 5.2.13 Hohenabhingigkeit von berngenem Gasdurchsatz,
icerrohrgeschwindigkeit des Gases und aus
Abb. 5.2.8 ermitteltem Gasgehalt

halts gerechnet werden. Deckwer et al. /42/ zeigen némlich
am Beispiel einer CDZ-Absorption in Wasser, dal die Blasen-
griBe bei Abnahme des Gasvolumenstroms - infolge vermehrter
Koaleszenzvorgdnge -~ iiber die Reaktorhdhe erhalten bleibt.
Bei der Ubertragung dieses Ergebnisses auf FT-Blasensdulen-
reaktoren muB - streng genommen - alierdings beriicksichtigt
werden, daB sich bei einer Erhhung des Produktpartialdrucks
in den Blasen die filir die Blasengrife verantwortlichen
StoffgréBen stdrker dndern als z. B. bei den Untersuchungen
der coz-Absor-ption. Die Annahme einer einheitlichen Blasen-
gréBe ist dann nur ndherungsweise richtig.

Gem4R der Darstellung in Abb. 5.2.4 ist in einer Labor-
kolonne unter FT-Bedingungen bei We <= 15 cm/s mit einem
Gasgehalt von EG = 21 % 2u rechnen. Leider ist in den
Korrelationen der EinfluR der Oberfl&chenspannung nicht
enthalten, der in Iweiphasen-Blasenstromungen mit Expo-
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nemten bis zu =0,26 gewichtet wird /53/. Gegenlber den

mit Gl. (5.2-1) beschriebenen Verhiltnissen in Wasser-luft-
Feststoffsystemen (Cai_= 7 - 10'3 kglsz) mb damn in FT-
Reaktoren (G = 16 - 107> kg/s?) mit einem um das 1,5fache
hsheren Gasgehalt gerechnet werden, bei w., = 15 am/s also
mit ca. 32 %. Das in Abb. 5.2.4 ebenfalls eingetragene
Ergebris der Extrapolation auf einen Reaktor technischer
Abmessungen erscheint fragwirdig. Die in der Korrelation
beschriebenen Einflisse von Sdulendurchmesser und -hdhe

sind erst fir Apparate im LabormaBstab Oberprift. In den
weiteren Rechnungen wird daher mit den vorab genannten Werten
des Gasgehalts gearbeitet. Sein berechneter Verlauf Uber der
laufenden Reaktorhohe ist in Abb, 5.2.13 skizziert.

Die Einbeziehung des Standarddurchsatzes an Gas fiihrt auf
einen Reaktor, dessen Innendurchmesser etwa 13 m betragen
wiirde. Dies zeigt, daB die GrdBe des auszulegenden Apparates
nicht durch die vorgegebenen Durchsétze, sondern durch die
technischen Miglichkeiten des Apparatebaus bestimmt werden.
Beriicksichtigt man, daB ggf. Wirmetauscher-Einbauten die
freie Querschnittsfliche des Reaktors vermindern, so sollte
mit einer 20-5trang-Anlage parallelgeschalteter FT-Reaktoren
zur Bewdltigung des geforderten Volumenstroms gerechnet
werden. Der Durchmesser des einzelnen Apparats betrdgt dann
rd. 2,8 m.,

Die derechnung der Reaktorhihe ergibt sich aus der vorge-
gebenen Raumgeschwindigkeit von 500 h'1. Unter der Annahme,
der axiale Gasgehaltsverlauf entspriche dem in Abb. 5.2.13
skizzierten Verlauf, kann ndherungsweise mit einem mittleren
Gasgehalt von E% = 0,22 gerechnet werden. Dann ergibt sich
eine Reaktorhdhe von h = 10 m,

In einem solchen Reaktor herrscht, der Darstellung in

5.2.2 folgend, eine verhdltnismidBig homogene Yerteilung des
Feststoffes. Bericksichtigt man, daB der geschwindigkeits-
bestimmende Schritt des Prozesses die Folge von Stoffibergang
der Edukte an den Feststoff, Reaktion und Stofflbergang der
Produkte in die FlOssigkeit ist, dabB also die Flissigphase
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immer eduktgesdttigt ist, so folgt, daB der lokale Reaktions-
umsatz urter konstanten Stofflibergangsbedingungen nur vom
drtlichen, reaktionrsvolumenbezogenen Katalysatorgehalt ab-
hangt. Die Darstellung in Abb. 5.2.2 ist in dieser Hinsicht
miBverstindlich, weil der Feststoffanteil pro Flissigkeit
dargestellt ist. Die dort angegebenen Werte entstasmen
Messungen an einer Anlage, die mit einem Sinterboden als
Begaser ausgestattet war /40/. Dann kann nach Abb. 5.2.5
angenommen werden, dad der Gasgehalt in der Anstridmzone dabef
ein Maximum aufwies, der reaktorvolumenbezogene Feststoff-
gehalt dort also gering war. Die meisten Untersuchungen

unter FT-Reaktionsbedingungen erfolgten ebenfalls an Blasen-
sdulen mit Sinterbodenbegasung /25/. Die Verwendung anderer
Begasertypen, bei denen ein solches Gasgehaltsmaximum in

der Anstromzone nicht auftritt, filhren zu einer stdrkeren
reaktionsvolumenbezogenen Feststoffansammlung im unteren
Reaktorvolumen. Die Gefahr &rtlicher Anisotropie wird dadurch
vergrifiert.

Eine fir diese Untersuchung angefertigte Literaturrecherche /54/
zeigt, daB die Ausbildung von Gasgehaltsmaxima in der Anstrim-
zone durch die GréBendifferenz zwischen am Gasverteiler ge-
bildeten und fluiddynamisch stabilen Blasen beeinfluB8t wird:
Sind die primdr gebildeten Blasen klein gegeniiber den fluid-
dynamisch stabilen, so wird die Blasenkoaleszenz in der
Anstromzone geschwindigkeitsbestimmend. Dies fiuhrt u. U.

zu einem Aufstauen kleiner Primdrblasen vor einer Koaleszenz-
zone, damit zur Ausbildung eines Gasgehaltsmaximums. Werden
griBere Primdrblasen als die fluiddynamisch stabilen gebildet,
so entsteht mit Sicherheit kein Gasgehaltsmaximum.

Soll, wie bei der FT-Synthese, die Reaktionszone axial so weit
wie mdglich ausgedehnt werden, so sind als Gasverteiler solche
Typen zu empfehlen, die kleine Primdrblasen erzeugen. Fir
technische Anwendungen eignen sich besonders Ejektoren, weniger
jedoch Lochbiden und Disenstocke. |

Die in den Standardbedingungen zitierte Untersuchung Deckwers
et al. /42/. der zufolge als geschwindigkeitsbestimmender

B e 1]
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Prozefschritt der Stoffibergang am Katalysatorkorn ange-
sehen werden muB, wurde aan einem Blasensiulenreaktor mit
Simterbodenbegasung durctgefihrt. Wie Abb. 5.2.7 zeigt, ist
die mittlere spezifische Phasengrenze dort vergleichsweise
groB. Dies ist moglicherweise auf den vorab zitierten Stau-
effekt kleiner Blasen in der Anstrdmzone zurickzufithren.

Der entscheidende ProzeBwiderstand kann dann aber bei Sdulen
wit anderen Begasern, die im Mitte] eine kleinere Phasen-
grenzfliche erzeugen, zum Gas-Flissig-Stoffiibergang hin
verlagern. Eine grobqualifizierende Abschitzung zeigt aller-
dings, daB der Stoffibergangskoeffizient zwischen Fliissig-
keit und Feststoff bei Verwendung von 50 um groBen Teilchen
um den Faktor 0,05 gegeniber demjenigen sinkt, der unter den
Versuchsbedingungen Deckwers vorlag. Die spezifische Kataly-
satoroberfliche verringert sich um den Faktor 0,02, der Stoff-
ibergangswiderstand am Katalysator insgesamt damit um
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Unter der Annahme eines konstanten Stofflbergangskoeffizienten
kGL miBte demnach die Phasengrenzfldche ag mindestens um den
Faktor 1 000 abnehmen gegeniiber jener bei den Untersuchungen
Deckwers herrschenden, um den ProzeBwiderstand merkbar zu

verschieben. Eine Variation dieses AusmaBes ist in Blasensdulen

nicht zu erwarten.

Der Stoffibergangswiderstand an der Phasengrenze Gas-Flissig-
keit liegt in der GriBenordnung um 107 s~1; er sinkt mit
abnehmender Gasleerrohrgeschwindigkeit. Fir den feststoff-
seitigen Stoffiubergangskoeffizienten kann keine praktisch
verwertbare GrdBe angegeben werden.

Fir den Dispersionskoeffizienten der Fldassigkeit ist -
Abb. 5.2.10 folgend - mit einem mittleren Wert von 200 cmzls
zu rechnen, fir jenen der Gasphase - der Darstellung in
Kap. 5.2.6 folgend - mit einem etwa gleich groBen Wert.

Der Harmeﬁbergangskoeffizient auf der Seite des Reaktions-

LA
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raumes betrigt gréBenordnungsmdBig 5 kW m'2 k"' an einem
stérungsfrei angestrémten Einzelrohr (s. Kap. 5.2.7). Je
nach Anordnung der wirmetauschenden Fldchen dndert sich
dieser Wert - in welcher Weise, ist bislang erst fir Ein-
phasenstrémungen (z. B. /55/) und fir Gaswirbpelschichten
/5€¢/, nicht aber fir 2wei- oder Dreiphasenblasensdulen unter-
sucht. Der Vergleich jenes Wirmeibergangskoeffizienten mit
Jberschlagswerten auf seiten des Kohlmittels /57/ zeigt je-
doch, daR ein transportbestimmender Widerstand durchaus
kiihimittelseitig auftreten kann. Die Annahme eines Warme-
durchgangskoeffizienten von 1 kW m~2 k=1 erscheint in An-
betracht der zuerst genannten Auslegungsunsicherheiten ge-
rechtfertigt /57/. Daraus ergibt sich eine Wirmeiibergangs-
fldche unter St2ndardbedingungen von insgesamt 33 500 m2,
bei eirer 20-Strang-Anlage also demanch von 1 675 m2 pro
Reaktor.

Konstruktionsvarianten

Die Xenntnis von GriRenordnungen, in dener testimmte Auslegungs-
parameter auftreten, gestattet es, den Relevanzbaum in puncto
Blasensdule chne Fliissigkeitsdurchsatz genauer zu betrachten.
Die drei Entscheidungsebenen ' '

1. Art der Kiihlung,

2. Art des Energieeintrages zur Phasengrenzfldchen-
vergréferung,

3. Schaltungsvarianten zur Durchsatzsteigerung,

liefern die in Tab. 5.2.1 dargestellten Reaktorbauformen.
Diese Einteflung filhrt zu 36 denkbaren Reaktorvarianten,

von denen 20 technisch realisierbar waren. Die Kaskaden-
schaltung von Reaktionsrdumen ist konstruktiv im Blasen-
siulenkaskadenreaktor realisiert (z. B. /109/). Die bietet
bei im Reaktor stehender Fliissigkeit Vorteile gegeniber
Einzelreaktionsraumen in bezug auf die Durchmischung der
Fliissigphase. Darauf wird bei der Behandlung von Blasensdulen
mit Fldssigkeitsumlauf ndher eingegangen. Fiir die Parallielschal-
tung diinner Reaktionsrohre kommt eine solche Konstruktion
nicht in Betracht. Beim Einsatz komplizierter Einbauten ist
die Verwendung von Reakticnsrohren ebenfalls nicht sinnvoll.
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Pulsatoren sind fiir den Betrieb von Blasensdulen nicht
interessant.

Bei den Apparaten 1 bis 9 verdampft die Fldssigphase und
fuhrt dadurch die Reaktionswirme ab. Diese Miglichkeit
ist unter den vorgegebenen Bedingungen auszuschlieBen.
Die als FlUssigphase verwendeten Kohlenwasserstoffe
sieden unter Reaktionsdruck bei 1 160 K.

Tab. 5.2.1: Konstruktionsvarianten von Blasensaulen-
Reaktoren
,llf,"' Kuhlung Energleeintrag | Schaltung von technimch
. Resktionsriumen realisiertar
1 verdanpfendes Rilbrer Finzelreaktionsrauva (E} Ja
2 Kihlmittel Parallelschaltung (P) nein
3 Rintereinanderachltg. (H) Ja
L Puleator E nein
2 P nein
. H nein
? Lochboden, O.k. E Ja
8 P ja
9 B Ja
10 Kihlmittel ala Ruhrer E ja
11 Legnicht misch- P nein
12 bare Phase " Ja
13 Pulsator E nein
14 P nein
15 B nein
16 Lochboden, o.k. E Ja
17 P Ja
18 B Ja
19 Wirmelbergang an Rihrer E Ja
20 Tinbauten P nein
21 H Ja
22 Pulsator E nein
23 P Beln
2h B nein
29 Lochboden, o.h. B ja
26 P Ja
27 H Ja
28 Yirnelbergang an Rilhrer E nein
29 die Wand ? nein
30 H Ja
»n Pulsator E Ja
32 P nein
k3] B aein
3l Lochboden, o.K. E neln
35 P Ja
36 B Ja

Eine denkbare Moglichkeit ist die Einfilhrung einer vier-
ten, mit der Flissigphase nicht mischbaren Phase, deren
Verdampfung den Warmeabtransport besorgt (App. 10 bis 18
in Tab. 5.2.1). Die notwendigen Anforderungen an jenes

Medium sind:
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1. Siedepumkt bei Reaktionsbedingungen - mindeste
Sjedetemperatur ca. 20 K unterhalb der Reaktions-
temperatur,

2. Unmischbarkeit mit der Fliissigphase,

3. hohe Verdampfungsenthalpie.

Wasser mit einer Siedetemperatur von 500 °C bei 25 bar erfulit
die Voraussetzungen 1. und 3, wenn geringe Anderungen der
Reaktionsbedingungen in Kauf genommen werden, ist jedoch
offensichtlich ungeeignet infolge seines Reaktionseinflusses /1/.
Es sind keine anderen Fldssigkeiten bekannt, die alle not-
wendigen Anforderungen erfiallen.

Es pleibt, die Reaktionswdrme indirekt, also idber feste

Winde abzufihren. In einem Einzelapparat der vorab ge-

~ nannten GroBenordnung reicht die Wandfldche nicht im
mindesten aus, geniigend viel Wirme abzufihren. Es bleibt

dann nur, feste Einbauten in den Reaktionsraum einzu-

bringen (z. B. /58/). Verwendet man Kiklrchre Gblicher
Abmessungen (AuBendurchmesser 30 mm), so ergibt sich ein
Gesamtvolumen der Kihlereinbauten von 251 m3, wovon moglichst
2/3 im unteren Reaktordrittel eingebaut werden sollten.

Die Rechnung mit einer Reaktorhshe von 18 m fihrt bei einem
bendtigten Reaktionsvolumen mit einem Durchmesser von 2,8 m
.und einer Hshe von 10 m (s. 5.2.8) bei einer 20-Strang-Anlage
Zu einer Reaktorquerschnittsfldche von 3,7 m2 und einem
Durchmesser von 2,2 m. Die Wirmetauscherquerschnittsfléche

im unteren Jrittel des Reaktors von 1.4 m2 vergrtiert den
notwendigen Reaktordurchmesser bereits erheblich. Es ergibt
sich letztendlich ein Wert von rd. 2,5 m.

Eine andere Moglichkeit, die entstehende Reaktionswdrme
abzufhren, ist die Mutzung der Reaktorwand als Warme-
obertragungsfliche. Der Reaktordurchmesser wird dadurch

auf maximal 0,052 m, also ein etwa zweizilliges Rohr be-
schrinkt. Zur Bewdltigung des geforderten Produktstromes

ist dann die in Abb. 5.2.14 dargestellte Konstruktion eines
Apparates mit einem Bindel parallelgeschalteter Rohre denkLar.
Die Kilhlung erfolg; durch Mantelraumverdampfung.
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Fur den gesamten Gasdurchsatz sind 46 610 Rohre notwendig,
Technischer Standard durften Rohrbiindelapparate mit bis

zu 5 000 Rohren sein. Dann wiirde man wit einer 10-Strang-
Anlage solcher in Abb. 5.2.14 dargestellten Apparate aus-
kommen. Problematisch bei einer solchen Reaktorkonstruk-
tion ist die Begasung der einzelnen Reaktionsrohre. Sie
darf wahrscheinlich nicht zentral erfolgen, da dies zur
Maldistribution des Gases, (berhitzung einzelner Rohre und
einem globalen Umsatzrickgang fiéihrt. Doch selbst die Gas-
versorgung von anndhernd 5 000 Diisen erfordert ein solches
HochstmaB an konstruktiver Kleinarbeit und Prazision bei
der Apparateherstellung, wie es wirtschaftlich wohl kaum
vertretbar ist.

Die Blasensdule ohne Fliissigkeitsdurchsatz als FT~FlUssig-
phasenreaktor ist damit im Rahmen dieser Arbeit hinreichend
datailliert behandelt. In den nachfolgenden Kapiteln wird
untersucht, in welcher Weise sich die fir den Betrieb als
FT-Reaktor wesentlichen Apparateeigenschaften beziglich
Fluiddynamik, Stoff- und Wirmelibergang gegeniiber denen in
Blasensdulen ohne Fllssigkeitsdurchsatz dndern.
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Abb. 5.2.14: Skizze eines Rohrbindelreaktors far den
Dreiphasenbetrieb
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Sumpfreaktor
Charakteristik des Sumpfreaktors

Im Gegensatz zur vorausgehend beschriebenen Suspensions-
blasensiule ist der Katalysator im Sumpfreaktor als
Schiittschicht fixiert. Als FT-Synthesereaktoren wurden soiche
Reaktoren bereits frihzeitig eingesetzt (vgl. Unterkapitel
2.4; dort wurden sie als Festbettreaktoren bezeichnet). Die
KorngriBe der Partikel darin ist wesentlich gréBer als

in Suspensionsreaktoren - den Standardbedingungen folgend

muB mit dS = 3 mm gerechnet werden. Nachfolgend sollen die
denkbaren Sumpfreaktortypen mit Suspensionsblasensdulen

ohne Fltissigkeitsdurchsatz verglichen werden, wie sie im
vorgehenden Abschnitt beschrieben wurden. Die Annahme, dabet
mit vergleichbar groBen Oberflichen des Katalysators operieren
zu konnen, erweist®sich als nicht sinnvoll. Sonst wirden dem
Reaktionsraum aller Suspensionsblasensdulen von ca. 1 400 m3
bei Sumpfreaktoren mit TeilchengriBen von 4 mm Reaktionsvolu-
mina von 17 700 m3 gegeniberstehen. Dieses Volumen vergriBert
sich bei TeilchengroBen von 8 mm auf 35 400 m, bei dg = 12 mm
auf 53 100 m3. Demgegeniiber ist bekannt, daB nach dem Duft-
schmidt-Verfahren /23/ arbeitende Festbett- bzw. Sump?’-
reaktoren eine Produktleistung von C,5 t pro Tag und m3 Kata-
lysatorschiittung erbringen. Das entspricht bei den dabet
iiblichen KorngroBen von 6 mm £ ds £ 12 mm einem Reaktions-
raum von 1 475 m3; einem dem von Suspensionsblasensdulen
vergleichbaren Wert.

In Sumpfreaktoren ist die Feststoffschﬁté!chicht von einer
kontinuierlichen Flissigkeit umgeben, die vom Gas blasen-
formig durchstrémt wird. Diese Betriebsweise ist innerhalb
gewisser Betriebsgrenzen fur Gas- und FlOssigkeitsdurch-

satz méglich. Beide Parameter werden nachfolgend als variabel
betrachtet. Jene Betriebsgrenzen ergeben sich aus der Not-
wendigkeit, den Katalysator nicht aufzuwirbeln. Sie werden
bei der Auslegung von FT-Sumpfreaktoren beriicksichtigt. Zuvor
jedoch eine allgemeine Einfuhrung in Fragen der Fluiddynamik,
des Warme- und Stoffiibergangs in Sumpfreaktoren.
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Der Gasgehalt in Sumpfreaktoren

Die nachfolgend zitierten Untersuchungen zum Gasgehalt in
Sumpfreaktoren erfolgten an Laborkelonnen mit handelsib-
lichen Fallkdrpern wie zylindrischer Ringen und S&tteln
aller Art. Achwal und Stepanek /59/ stellten fest, daf
die Axialprofiie des Gasgehalts - ebenso wie in Suspen-
sionsblasenssulen ohne Fliissigkeitsdurchsatz - eine leich-
te, positive Steigung mit zunzhmender Hohe Gber dem Gas-
verteiler aufweisen. Irn Abb. 5.3.1 sind solche Axialpro-
file bei geringem Fliissigkeitsgleichstrom mit solchen bei
erhiihtem Fliissigkeitsgleichstrom verglichen. Die Unter-
schiede zwischen den Profilen sind gering.

A 3 yomé
£ A “33"‘ o o 9 17~--
G v5] --— n23-._
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Abb. 5.3.1: Axialprofile des Gasgehaits in Sumpfreaktoren bei
Gleichstrom von Gas und Flissigkeit, nach Achwal,
Stepanek /59/
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Der mittlere Gasgehalt ist - den Angaben Chens /60/ folgend -
immer hoher als in Blasensdulen ohne FGIlkdrper. Der Ein-
fluB der FlOssigkeitsgeschwindigkeit auf EG befm Gegen-

strom der Phasen ist dabei bis W= 4 cm/s gering. Dasselbe
gilt fur den Gleichstrom von Gas und FlOssigkeit /61/.

Far diese Aussage ist offenbar die Art der Fillklrper un-
erheblich. So stimmen Vergleichsmessungen Ehrats /93/ an
einer Kolonne mit geordneter Packung zumindest qualitativ

mit den Vergleichen Voyers et al. /61/ - beide im Gleich-
strom der Phasen - (iberein.

Es bleibt festzuhalten, daB die fest im Strémungsraum an-
geordneten Feststoffpartikel den Gasgehalt im Sumpfreaktor
gegeniiber dem in Blasensdulen erhthen.

Der Stofflbergang Gas-Fliissigkeit im Sumpfreaktor

Der vorangehend dargestellten Erkenntnis, daB F@llkdrper

den Gasgehalt erhthen, wirkt sich auf die spezifische in
Blasensdulen eingebrachte Phasengrenzfldche aus. Jene Grenz-
fldche ist im Sumpfreaktor ebenfalls groBer als in der
Blasensdule /62/. Die jenes Verhdltnis kennzeichnenden
Messungen Sahays et. al /63/ sind in Abb. 5.3.2 dargestellt.
Desgleichen jene Sawants et. al. /64/. Ein Flissigkeitsgleich-
/64/ oder -gegenstrom /63/ bis zu W= 0,4 cm/s ist dabei
unerheblich.

Die Messungen des Produkts aus kGL und aus ag (z- B. /65/)
zeigen, daB jenes Produkt nicht so stark ansteigt gebeniiber
dem in Blasensdulen ohne Flllkdrper wie die spezifische
Phasengrenzfldche ag - Daflr werden koaleszenzhemmende
Einflosse der Fillkdrper verantwortlich gemacht /66/. Der
EinfluB eines Flissigkeitsgleichstroms darauf ist offen-
kundig unerheblich, dber die Gegenstromféhrung ist nichts
bekannt /67/.
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Abb. 5.3.2: Die spezifische Phasengrenzfliche in Blasen-
sjulen und Sumpfreaktoren bei Gleich- und
Gegenstrom von Gas und FlOssigkeit

Die Durchmischung von Gas und Flissigkeit

Wie in Blasensdulen Gblich wird auch bei der Beschreibung
von Fiillk§rperblasens3ulen oder Sumpfreaktoren mit dem ein-
dimensionalen, axialen Dispersionsmodell gearbeitet. Nach
Carleton et al. /62/ nimmt die Bodensteinzahl infolge

des Einflusses von Fillkérpern (hier: Steinzeug-Raschig-
ringe) stark zu, die axiale Durchmischung also ab. Der Ein-
fluB des Gasdurchsatzes (s. Abb. 5.3.3) ist von Blasen-
siulen bekannt, jener eines - entgegengerichteten - Flis-
sigkeitsdurchsatzes ebenfalls /60/. Hogendorn und Lips 168/
finden uberhaupt keinen EinfluB dieses Fliissigkeitsstroms
auf DyL’ desgleichen Gestrich und Harth /69/. Per EinfluB
der PackungsgréBe und -art ist erheblich.

Es ist insgesamt festzustellen, dad in Sumpfreaktoren ein-
gesetzte Fiullkgrper die axialen Dispersionskoeffizienten

. Le"l-',l\i{.;;-."” '
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Abb. 5.3.3: Die axiale Durchmischung in Sumpfreaktoren
und Blasens3ulen, nach Carleton et al. /62/

gegenilber jenen in Blasensiulen gemessenen verringern. Die
Flissigkeitsgeschwindigkeiten sind innerhalb der unter-
suchten variationsbereiche ohne EinfluB.

ber Untersuchungen der Gasphasendispersion in Sumpfreak-
toren ist nichts bekannt /67/. Das gleiche gilt fir Wirme-
Gbergangskoeffizienten /67/.

Auslegungsrechnungen von Suapfreaktoren unter FT-Bedingungen

Wie bereits in 5.3.1 dargestellt, sind der Betriebs-

weise eines Sumpfreaktors aufgrund der Bedingungen, den Kata-
lysator als Schattschicht im Reaktor zu halten, Grenzen
gesetzt. Bei der FT-Flissigphasesynthese kann die FlUssig-
keit bekanntlich im Reaktionsraum verbleiben. Bei einer
solchen Betriebsweise wird der Katalysator bei einer be-
stimmten Gasbelastung aufgewirbelt. Jener Gasdurchsatz als
obere Betriebsgrenze fir einen solchen Apparat ist be-
rechenbar /37/. Unter-der Annahme kugelfdrmigen Fest-
stoffs der in Abb. 5.3.4 angegebenen Dichten muB ab

wep = 15 cm/s mit der Fluidisierung 3 mm groBer Feststoff-
partikel gerechnet werden. Diese Betriebsgrenze ist ohne
Bedeutung, wenn vorausgesetzt wird, da8 mit Gasdurchsdtzen
wie in Dreiphasen-Blasensdulen gefahren werden soll.
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Abb. 5.3.4: Gasgeschwindigkeit zum Aufwirbeln des Fest-
stoffs in Sumpfreaktoren

Bei elnem von auBen aufgeprigten Gleichstrom der Flissig-
keit zum Gas von unten nach oben wird die Betriebsgrenze

des Apparats durch beginnend~ #luidisierung des Kataly-
sators infolge des Flissigkeitsstroms erreicht. In Tab. 5.3.1
sind Richtwerte fir maximale Fllssigkeitsbelastungen ange-
geben /70/. Apparateeinbauten mit Fangnetzen verhindern

Zwar einen Austrag der Fillkdrper bei Oberschreitung der
Belastungsgrenzen; sie werden aber mit der Zeit zermahlen
und dadurch funktionsunfihig.

Tab. 5.3.1: Fliissigkeitsgeschwindigkeit zum Aufwirbeiln
des Feststoffs in Sumpfreaktoren

fg = 2500 kg/a’ v = 7800 kg/w
d, = >em iy = 4eS5 /e g = 10,45 ca/s
dg = 6 mm wpy = 8,15 /s wy ® 18,1 ca/s
d.s=10- - 11,77 ea/s Iuaaj.k cn/n

bm den Reaktionswirmestrom von 670 MW (ber die Fldssig-
keit abzufiilhren, ist ein Volumenstrom von 57 000 m3/h er-
forderlich. Dabei ist die Standardbedingung spezifische
Wdrmekapazitit ¢ = 3000Ws kg" K" berficksichtigt
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und eine Temperaturdifferenz 2wischen Flissigkeitsein-

und -austritt von 20 K zugrundegelegt worden. Pro Reaktor
einer 20-Strang-Anlage entspricht das einem Volumenstrom

von 2 350 m3/h oder einer Lerrohrgeschwindigkeit bei Apparate-
durchmessern wie bei den Blasensdulen vaon etwa 2,5 m

W, = 13 em/s.

Dieser Durchsatz fiihrt bei leichteren Feststoffpartikeln
immer zur Fluidisierung (vgl. Tab. 5.3.1).

Die verbleibende Moglichkeit, die Wiarme {iber Rohreinbauten
abfihren zu kdnnen, ist konstruktiv in der in Abb. 5.3.5
skizzierten Anordnung zu bewdltigen. Die Oberfldche der
Rohre entspricht der in Blasensdulen benbtigten.

\ .
X Schittung
— Kuhirohre
87
——
Begaser

Abb. 5.3.5: Sumpfreaktor mit Warmeiibertragungseinbauten

Die Vorteile von Sumpfreaktoren fiir die FT-Fliissigphase-
synthese gegeniiber Blasensdulen ohne FlGssigkeitsdurchsatz

sind in der geringeren Fliissigphasedurchmischung zu sehen.

Die VergriBerung der Phasengrenzfliche Gas-Flilssigkeit
gegeniiber der in Suspensionsblasensdulen ist - wie im Kapitel
"Standardbedingungen” dargestellt - filr den Reaktionsumsatz

und die Raum-Zeit-Ausbeute ohne Belang, so lange sie gleich ist
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oder groBer als die in Blasens@ulen gemessenen Werte.
Der ProzeBwiderstand liegt in diesem Fall auf seiten
der Vorgdnge am und um das Katalysatorkorn. In Sumpf-
reaktoren bereitet jedoch die Wirmeabfuhr Probleme, die
zundchst in der in Abb. 5.3.5 dargestellten Weise l&sbar
sind. Bei dem dort dargestellten Apparat ist die Gefahr
trtlicher Oberhitzungen in den Katalysatorschichten
nicht auszuschlieBen.

Nschfoigend wird iberpriift, ob dem Relevanzbaum weitere
Konstruktionsmdglichkeiten fur Sumpfreaktoren entnehmbar
sind, welche die Randbedingungen der FT-Flissigphasesynthese
besser erfiillen.

Konstruktionsvarianten von Sumpfreaktoren

Bei der Phasenfiihrung des Gases als Blasen von unten nach
oben ist der EinfluB von Flissigkeitsgleich- und -gegen-
strom (blicher, also geringer, Intensitdten unerheblich.
Eine Gleichstromfiihrung von Gas und Flissigkeit ist aber
auch in der Richtung von oben nach unten mdglich. Dabei
sind die in Abb. 5.3.6 dargestellten Durchsatzgrenzen zu
beachten.

Der Bereich einer stabilen Abstromblasenstrémung liegt
demnach in den Grenzen

N'Gl o™~ 6 Cm/S.
¥ = 10 an/s.

iber die Strémungsvorgadnge in solchen Abstrom-Fillkérper-
blasensduvlen liegen bislang keine Kenntnisse vor. Insge-
samt bedingt aber die relativ niedrige Grenze der beznge-
nen Gasbelastung eine Aufteilung des bei der FT-Synthese
zu verarbeitenden Gasvolumenstroms auf 45 Kolonnen dieser
Art. Der Aufwand gegeniber Blasensdulen und Sumpfreaktoren
mit dblicher Gasphasenfihrung von unten nach oben erhéht
sich also um mehr als das Doppelte.

a‘.as‘i“
N
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Aus den Erfahrungen mit Sumpfreaktoren bei anderen als der
FT-Flissigphasereaktion sind die in Tab. 5.3.2 zusammen-
gefaBten, mehr nur verbal darzustellenden Erkenntnisse

Zu gewinnen /71/. Es zeigt sich, daB Sumpfreaktoren gegen-
dber Suspensionsblasensdulen ohne FlUssigkeitsdurchsatz
kaum Vorteile fur die Reaktionsflhrung der FT-Synthese
bringen. Die Fixierung des Katalysators mag eine Vergleich-
mdBigung des Umsatzes iiber die Reaktorhdhe bewirkan; sie
fuhrt aber auch zu Problemen bei der Warmeabfuhr aus dem
Reaktionsraum. Sumpfreaktoren sind flr die FT-Flissigphase-
synthese - insgesamt gesehen - nicht geeigneter als die in
5.2 beschriebenen Blasensdulen.

?_llﬂlr--- r —rTrTrTrrr . ——r—rr T
Wes
cm/s

70 W

T

7
7

L —e--3110 2
5 I.IU ot
1
1
'
'
1
dﬂ’ﬂ
—— === Turpn aad Huntington , 1267 , ® 259 mm
[
Wichawn and Mycrs, 7964 a 561 pun
______ Charpentrer ot ab., 1955 ¥ 30l mm
-- Wulfer1, 1969 m 1-22mm
— e Larkins ot al., 1567 & 1=0.5 nun

Abb. 5.3.6: Betriebsbereiche von Sumpfreaktoren nach Shah /67/,
auf Leerrohrgeschwindigkeiten der Phasen umgerechnet
- fir das System Luft-Wasser
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Trickle-Flow-Fil 1kbrpersdulen
Charakterisierung des Reaktortyps

Bei den nachfolgend "Trickle-Flow-Reaktoren” gepannten
Apparaten ruht der Feststoffkatalysator ebenso wie bei den
sunpfreaktoren als Schittschicht in der Kolonne. Die kon-
tinuierliche Phase wird dabei von der Gasphase gebildet,

die Fliissigkeit rieselt als Film an den Feststoffen herab.
Sie kann demgemdB den Reaktor nur von oben nach uaten durch-
stromen. Die Gasphase ist in Gleich- oder Gegenstrcm dazu

zu fithren. Eine obere Betriebsgrenze des Trickle-Flow-Reaktors
ist durch den Ubergang zum Sumpfreaktor durch die Phasen-
inversion, auch als Fluten bezeichnet, vorgegeben. Musil,
Prost und Le Goff /72/ haben beide Betriebsbereiche, die
Blasen- sowie die Filmstromung, naher untersucht. Der Uber-
gang ist anschaulich in einem Diagramm darzustellen, in dem
der Flissigkeitsgehalt im Strémungsraum als Funktion des
Flussigkeitsvolumenstroms dargestellt ist (Abb. 5.4.1).

10 §
&
Phaseninyersion bei
3,753‘ Wira® [Wou2 * WY'a" We |7 Wius
BN T [
0.5 N s |
‘]\ "~ Sumpireakior i
L YN e
0254 < e
—_ 1 ] Jit--—-4-
i ' - N
| Trickle Flow

0.2 04  wy/m/s

Abb. 5.4.1: Flissigkeitsgehalt in Fiillkdrpersdulen bei
Rieselfilm- und Blasenstrdmung im Gegenstrom
von Gas und Flussigkeit, nach Musil et al. /72/

-~
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Jene obere Betriebsgrenze des Trickle-Flow-Reaktors ist
vom Stoffsystem und der Schittschichtgeometrie, also Art
und GroBe der Fillkorper,sowie den Siéulenabmessungen ab-
hingig (z. B. /73/). Bei Gegenstromfahrweise wird sie
durch das in Abb. 5.4.2 dargestellte Flutpunktsdiagramm
beschrieben. Als NebenmaBstab ist der Gas- und Flissig-
keitsdurchsatz unter FT-Standardbedingungen bei unter-
schiadlichen KatalysatorgroBen aufgetragen.

T | Cwnm ‘/’
0015 topod =5 |7
| Vg
cms lomss
Jusrdlifin
d¢fom=3 6 10 Re, |
l | dg = 3mm
0006  C.GE 05 W -
i f + = Dmm
6003 003 63 witms C
? 1 i d5=1Dmm
5062 002 02 Jam/s

Abb. 5.4.2: Flutpunktsdiagramm nach BlaB, Kurtz /73/

Es zeigt sich, daB bei dieser Betriebsweise keine sehr
groBen Volumenstrime beider Phasen zu fahren sind. Dies
gelingt beim Abstrom beider Phasen, wobei auf das Diagramm

in Abb. 5.3.6 zurickzuweisen ist. Linkerhand sind dort
Trickle-Flow-Strémungsbereiche eingetragen, die quantifizier-
bar zeigen, daB dem Gasdurchsatz bei dieser Fahrweise nach
oben nin keine Grenzen gesetzt sind.

Phasengehalte und Stoffaustausch Gas-Fliassig in Trickle-
Flow-Reaktoren |

Beim Gegenstrombetrieb von Trickle-Flow-Reaktoren ist der
Flissigkeitsgehalt Uber weite Anteile am mbglichen Durchsatz-
bereich des Gases konstant (s. Abb. 5.4_1). Erst in der Nihe
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des Flutpunkts beginnt die Flissigkeit sich aufzustauen.

£ nimmt dann zu. VYom Einsatz der Fillkérperkolonnen

als Absorber ist hinldnglich bekannt, daf der Stoffaus-

tausch zwischen Gas und Flissigkeit in jedem Bereich

zwischen Stau- und Flutpunkt vergleichsweise gut ist in-

folge starker Grenzflichenverformung des Flissigkeitsfi

Ims

durch die Wirkung der Gasphase. Die spezifische Phasengrenz-
fldche durchlduft in diesem Bereich ein Maximum - dargestellt
in Abb. 5.4.3 - infolge 2weier wechselwirkender Mechanismen:

1. VergroBerung von g durch die Wellenbildung auf dem

Film,

2. Verkleinerung von ag infolge des Aufstauens, also

der Bildung dicker Flissigkeitslamellen, die drtl

ich

auch zusammenfliefen konnen und die Phaseninversion

damit vorbereiten.
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Abb. 5.4.3: Phasengrenze Gas-Flissigkeit in Trickle-Flow-
Reaktoren bei Gegenstrom von Gas und Fliissig-

keit

Ebenso wie beim Gegenstrom von Gas und Fldssigkeit wird

der

Fliissigphasengehalt auch beim Gleichstrom vorstellungsméBig
aufgeteilt in einen statischen und einen dynamische Holdup.
Die Summe beider Anteile kann mit Hilfe einer Vielzahl von
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FRTFERT EL T )

Korrelationen berechnet werden (z. B. /67/), die bei Gleich-
strom der Phasen im Bereich
v
10 & & < 60

a1

Abhdngigkeiten in der Form
+ 0 10,2
EL = f((VG/VL) ) (5.4-1)

enthalten. Der Stoffaustausch zwischen Gas und Flissig-
keit wird von diesen Autoren unterschiedlich korreliert,
was den EinfluB von Gas- und Flissigkeitsdurchsatz be-
trifft. Die Exponenten n und m der Gleichungen in der
Form

“n o m
kGL ag = K VG VL (5.4.-2)

varieren 0,3 /74/<n < 0,75 /75/ und 0,4 /76/ ¢ m £1,2
J/74/. Sie sind stark abhdngig von der Geometrie und GriBe
der Fillkérper. K ist ein konstanter Faktor.

Durchmischung von Gas und Fliissigkeit

Fiir den Gegenstrom von Gas und Flissigkeit sind Messungen

der axialen Dispersion sowohl des Gases als auch der
Fliissigkeit bekannt. Der EinfluB von Gas- und Flissigkeits-
durchsatz ist in Abb. 5.4.4 dargestellt /77/. Der erhebliche
EinfluB der Packungshthe macht eine scale-up-Rechnung proble-
matisch. Einen ebenfalls erheblichen EinfluB besitzen Packungs-
griBe, Sidulendurchmesser und Fullkdrperart.

Die Ursachen jener Einfliisse sind bislang weitgehend ungeklart.
Mathur und Wellek /77/ zeigen, daB die Bodensteinzahl der
Gasphase mit zunehmender Raschigringgrifie ansteigt, und dies
fiir einen weiten Bereich nahezu unabhdngig von der Flussig-
keitsbelastung.

Die axiale Durchmischung der Flissigphase wird bei sinnvollen
Gas- und Fldssigkeitsbelastungen durch Bodensteinzahlen um
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0,4 beschrieben. Der Dispersionskoeffizient ist damit um
ein Mehrfaches grdBer als in Sumpfreaktoren. Der EinfluB
des Gasdurchsatzes auf DyL ist erwartungsgeméBb gering. Er
wird vielfach vernachlassigt /78/.
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Abb. 5.4.4: Die axiale Durchmischung der Gasphase in
Gegenstrom-Trickle-Flow-Reaktoren, nach
Mathur und Welleck /77/
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Beim Gleichstrom beider fluider Phasen von aben nach unten
wurde bislang nur die Flissigphasendurchmischung untersucht.
Die Bodensteinzahl bewegt sich bei Untersuchungen in Raschig-
ringschiittungen im Bereich von 0,2 £ BoLﬁ:l.Z und liegt bei
xleinen Totraumanteilen oberhalb jener bei Gegenstrom von

Gas und FlGssigkeit - was fir den Gleichstrombetrieb eines
Trickle-Flow-Reaktors bei der FT-Fliissigphasesynthese spricht.

Uber den Hérmeﬁbefgang von der Fillkdrperschicht an die Reaktor-
wand liegen keine Untersuchungen vor, die sich nicht auf den
Betriebsbereich der pulsierenden Fliissigkeitsstrémung beziehen.
Dort sind sogar Wirmelibergangskoeffizienten im GréBenordnungs-
bereich cerer von Blasensystemen mogiich (o = 3 000 W m2 K
nach Wcekmann, Myers /71/). Im Betriebsbereich der Film-
strémung sind jedoch die Wirmeilbergangskoeffizienten so gering,
da der Wirmeiibergang an die Reaktorwand oder an Einbauten

in der Schicht vernachldssigbar ist.

Trickle-Flow-Reaktoren unter Fi-Bedingungen

Allen Reaktorvarianten dieser Typenklasse gemein ist der
duBerst schlechte Wiarmeiibergang von der Fiillkdrperschicht
an die Wand. In eben diesem Charakteristikum liegt die
Problematik ihres Einsatzes als FT-Flussigphasereaktor be-
griindet. Phasengrenzflidche und Stoffaustausch zwischen
Gas und Flissigkeit sind mit jenen Werten vergleichbar,
die sich in Blasensdulen einstellen. Das Verweilzeitver-
halten der Fliissigphase ist bei Gegenstrom von Gas und
Flissigkeit sehr ungiinstig. Fiir den Einsatz als FT-Reaktor
kommt daher bevorzugt eine Konstruktion infrage, bei der
Gas- und Fliissigkeit im Gleichstrom von oben nach unten
flieben.

Da Uber die Reaktorwand keine hinreichend groben Warme-
strome abgefiihrt werden kdnnen, ist das Verhdltnis jener
Wandflache zum Reaktorvolumen unerheblich. Auch Konstruk-
tionen wie jene von Reichelt und BlaB /80/, dargestellt
im rechten Teil von Abb. 5.4.5, sind fir die FT-Synthese
unter solchen Aspekten nicht ginstiger. Die Abfuhr der

ot m\lﬂ“
.
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Reaktionsenthalpie gelingt nur ber den FMissigkeitsstrom,
desser GroBe insgesamt 57 000 m3/h betrigf?s. hierzu 5.3.5).
Berlicksichtigt man weiterhin, daB die FlGssigkeitsbelastung
beim Gegenstrom von Gas und Flissigkeit durch den Flutpunkt
eng begrenzt ist (siehe Abb. 5.4.2), so ergibt sich fér jenen
Gegenstromfall eine Reaktorquerschnittsfldche von ca. 750 mz.
Das entspricht einer Parallelschaltung von dber 100 Reaktoren mit
Durchmessern von 3 m. Ein solcher Fall ist demzufolge nicht
praktikabel.

Giinstigere Verhdltnisse ergeben sich far den Gleichstrom von
Gas und Flissigkeit. Unter Berlicksichtigung jener, in Abb.
5.3.6 dargestellten Grenze des Flissigkeitsdurchsatzes

fur Trickle-Flow betrdgt dabei die gesamte Reaktorquerschnitts-
flache von nur 400 mz. Dann sind noch ca. 60 Reaktoren

von 3 m Durchmesser notwendig, um unter Reaktionsbedingungen
fluiddynamisch stabil operieren zu kdnnen. Insgesamt er-
scheint der Trickle-Flow-Reaktor fiir die FT-Fliissigphase-
synthese wenig geeignet.
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Abb. 5.4.5: Konstruktionsvarianten von Trickle-Flow-
Reaktoren, nach Peickelt, BlaB /80/



