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SGC:s FORORD

FUD-projekt inom Svenskt Gastekniskt Center AB avrapporteras normalt
| rapporter som ar fritt tillgangliga for envar intresserad.

SGC svarar for utgivningen av rapporterna medan uppdragstagarna for
respektive projekt eller rapportforfattarna svarar for rapporternas inne-
hall. Den som utnyttjar eventuella beskrivningar, resultat e dyl i rap-
porterna gor detta helt pa eget ansvar. Delar av rapport far aterges med
angivande av kallan.

En forteckning Over hittills utgivha SGC-rapporter finns pa SGC’s
hemsidavww.sgc.se

Svenskt Gastekniskt Center AB (SGC) ar ett samarbetsorgan for foretag
verksamma inom energigasomradet. Dess framsta uppgift ar att samordna
och effektivisera intressenternas insatser inom omradena forskning,
utveckling och demonstration (FUD). SGC har fdljande delagare:
Svenska Gasféreningen, Sydgas AB, Sydkraft AB, Goteborg Energi AB,
Lunds Energi AB och Oresundskraft AB.

Foljande parter har gjort det mojligt att genomféra detta utvecklingspro-
jekt:

Sydgas AB
Oresundskraft AB

Lunds Energi AB
Kemikontoret

Birka Energi AB

Nova Naturgas AB
Statens Energimyndighet

SVENSWB?KNISKT CENTER AB




SAMMANFATTNING

Naturgas har en hog potential som ravara for kemikalier och drivmedel. En
intensiv teknikutveckling pagar runt om i varlden, vilket avspeglas i denna
rapport. Foreliggande rapport utgor en litteraturstudie av tekniklaget for
produktion av kemikalier och branslen utgaende fran naturgas som ravara.
Forbranning av naturgas ingar inte i rapporten utan finns val tackt i tidigare
rapporter fran Svenskt Gastekniskt Center. Den forsta delen av materialet
beskriver produktion av syntesgas (en blandning av vatgas, kolmonoxid och
koldioxid) som normalt &r det forsta steget i en naturgasbaserad kemikalieprocess.
Saval anvandning av angreformering, koldioxidreformering, autoterm reformering
som partiell oxidation for framstélining av syntesgas beskrivs i rapporten. Nasta
del omfattar en redogorelse fér anvandningsomraden for syntesgas innefattande
produktion av ren vatgas, metanol och ammoniak. En gemensam namnare for de
flesta processer ar att de innehaller olika katalytiska steg. Vi har darfor gett
ordentligt utrymme for beskrivningen av olika specifika katalysatormaterial och
reaktionsmekanismer for respektive process.

Genom sitt hoga vateinnehdll &ar naturgas en utmarkt ravara for
vatgasframstallning. Vatgasbehovet i samhallet okar standigt och dagens
oljeraffinaderier har blivit nettokonsumenter av vatgas fran att tidigare ha varit
nettoproducenter. En viktig padrivande faktor i denna utveckling ar de strangare
branslespecifikationer som standigt introduceras i Europa och USA. Svensk
dieselolja av kvalitet Miljoklass 1 innehaller till exempel mindre &n 10 ppm
svavel.

En viktig del av rapporten utgors av exempel dar syntesgas anvands som ravara
for olika typer av Fischer-Tropsch-processer. Denna typ av hdgtrycksprocesser
k&nnetecknas av ett brett produktspektrum av kolvaten och oxygenerade dmnen
dar mattade kolvaten med rak kolkedja dominerar. Speciellt intressanta ar de
skraddarsydda dieselbranslen med lag halt av aromater och svavel som kan
framstéllas genom denna process. Designade branslen for branslecellsbilar skulle
av samma anledning vara intressant, pa grund av lagtemperaturbranslecellens
hdga kanslighet for forgiftning av bland annat svavel.

Naturgasbaserad etan anvands mer och mer som ravara for petrokemisk
industri. Borealis har tecknat ett avtal om leveranser av etan fran Nordsjogas till
sin kracker i Stenungsund. Nova Chemicals har i Joffre, Alberta, Kanada nyligen
startat upp varldens stérsta anlaggning for produktion av eten frdn naturgas dar
man réaknar med att producera 1,3 Mton/ar.

Oxidativ koppling av metan ar en lovande vag att omvandla naturgas till
huvudsakligen eten, som sedan kan anvéndas for framstallning av kemikalier,
drivmedel och plaster. Naturgasens genomslagskraft som kemikalierdvara inom
kemiindustrin kommer till stor del att vara avhangig av vidden av de forsknings-
och utvecklingsinsatser som gors inom omradet.
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1 INLEDNING

Naturgas bestar till storsta del av metan. Halterna av 6évriga amnen sasom etan,
propan och kolvaten med hogre molekylvikt, koldioxid, kvavgas och eventuell
svaveldioxid eller svavelvate beror pa fran vilken gasfyndighet gasen harstammar
(se Tabell 1.1). | den har rapporten kommer tyngdpunkten att laggas pa naturgas
av den sa kallade vata typen, det vill sdga gas med en betydande méangd etan och
hogre kolvaten. Denna naturgastyp ar den mest forekommande i Nordsjon. Torr
naturgas innehaller huvudsakligen metan, vilken ar vanligast i Ryssland.

Tabell 1.1. Exempel pd sammansdititning av nordsjogas [1]

Amne Genomsnitt Min Max
Metan [mol %] 86,95 85,44 89,62
Etan [mol %) 7,04 6,03 7,68
Propan [mol %] 3,37 2,25 3,99
|-butan [mol %) 0,45 0,36 0,52
N-butan [mol %] 0,63 0,52 0,74
[-pentan [mol %] 0,10 0,08 0,14
N-pentan [mol %] 0,07 0,05 0,15
Hexan + tyngre kolvaten [mol%] 0,02 0,01 0,03
Kvéavgas [mol%] 0,33 0,28 0,41
Koldioxid [mol%] 1,04 0,67 1,70
Svavelhalt [mg/Nr 2,85 1,69 3,90
Ovre varmevardet [MJ/NFh 44,63 43,70 45,19
Nedre varmevardet [MJ/Nth 40,40 39,52 40,92
Wobbe index [MJ/NIH 55,22 54,62 55,64
Norm. Dens. [kg/Nrij 0,84 0,82 0,86

Enligt farska uppgifter i norsk dagspress ar Statoil pa vag att teckna ett avtal med
Polen om gasleveranser (se figur 1.1) [2]. Avtalet |6per pa 16 ar och ar vart 100
miljarder NOK. Rorledningen planeras I6pa fran Karstg i sédra Norge langs norsk
sockel in i Ostersjon till Niechorze i nordvastra Polen. Beroende pa hur
gasledningen dras kan den antingen I6pa via Danmark eller Sverige. Oavsett hur
rorledningen laggs kommer tillgangligheten av naturgas att paverkas i
Skandinavien.
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Figur 1.1. Mojlig framtida naturgasledning [2]




Naturgas anvands till storsta del i forbranning for att exempelvis tillféra processer
varme eller elektricitet via generering i turbiner. Vid oljefyndigheter facklas en
stor del dessutom bort fér att motverka explosionsrisken. En ytterst liten del gar
till framstallning av kemikalier &ven om intresset for detta anvandningsomrade
har okat stort under de senaste aren. Detta har delvis paverkats av de stigande
oljepriserna och minskande oljereserverna i Nordsjon.

De kemikalier som idag i forsta hand framstélls &r metanol och ammoniak,
men det finns manga ytterligare processer som ar under utveckling [3]. De
viktigaste finns sammanstallda i figur 1.2.
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Figur 1.2. Kemiska omvandlingsprocesser av naturgas. Efiter [3]




2 PRODUKTION AV SYNTESGAS

Syntesgas ar huvudsakligen en blandning av framst vatga®¢H kolmonoxid
(CO), men aven koldioxid (C£) [4]. Beroende pa kallan till syntesgasen ar
forhallandet mellan amnena olika [5].

Fran naturgas — H,/CO = 3:1:

CHs;+HO (g)= 3H+ CO AH 2, =206 kJ/mol (2.2)
Fran oljefraktioner — H,/CO = 2:1:

—CH—~+H0 ()= 2H, + CO AH 3 =163 kJ/mol (2.2)
Fran kol - H,/CO = 1:1:

C(s)+HO (g)= H, + CO AH 3 =131 kJ/mol (2.3)

Syntesgasen har ett hogt varmevarde vilket gor att den ar anvandbar i manga
forbranningstillampningar, men &r ocksa en viktig reaktant for manga
kemikalieprocesser [5]. De framsta kemikalieprocesserna ar framstallning av
vatgas, och de mer foradlade produkterna metanol och ammoniak.

Till en borjan framstélldes syntesgas genom forgasning av kol [4]. Efter andra
varldskriget borjade aven fossila branslen, olja och naturgas, att anvandas for
framstallning av syntesgas i och med att de ar latthanterligare och lattatkomligare
an kol och dessutom ger en vatgasrikare syntesgas. Pa senare tid har
kolférgasningen kommit tillbaka allt mer, framst pa grund av Sasols Fischer-
Tropsch-anlaggningar i Sydafrika. Alternativa bade fossila och icke-fossila
branslen (torv respektive tra och annan biomassa) undersoks ocksa i hég grad
liksom avfallsmaterial och plastatervinning, men har annu inte fatt ett betydande
genombrott.

Syntesgas kan anvandas till manga processer, kommersialiserade, pa vag att
kommersialiseras och icke-kommersialiserade. De framsta kommersialiserade
processerna idag ar Fischer-Tropsch-processen (se avsnitt 3.5), metanol-
tillverkningen (se avsnitt 3.4) och framstéllningen av vatgas (se avsnitt 3.1).
Fischer-Tropsch producerar tyngre kolvaten, till exempel dieselbrénslen. Metanol
kan anvandas som den ar eller uppgraderas till manga andra kemikalier och
branslen, till exempel formaldehyd, &ttiksyra, metyltertbutyleter (MTBE) och
syntetisk bensin. Véatgas har slutligen manga betydande tillampningar. Vatgas
anvands som grundmaterial i ammoniakprocessen, olika hydreringsprocesser
("hydrotreating”) och som reduktionsmedel vid metallurgiska processer, sasom
rajarnreducering. Andra mindre processer dar syntesgas anvands ar produktion till
exempel av oxoalkoholer, klormetaner och metylaminer.

Det finns huvudsakligen tre satt att omvandla naturgas till syntesgas;
angreformering (se avsnitt 2.1), koldioxidreformering (se avsnitt 2.2) och partiell
oxidation (se avsnitt 2.4). Angreformering &r i nulaget den mest anvénda trots att
den ar mest energikravande i och med att reaktionen &r endoterm.
Koldioxidreformering ar ocksd endoterm och anvands mest i kombination med
angreformering for att fa ett visst #LO-forhallande pa den producerade



syntesgasen. Partiell oxidation har fordelen av att vara exoterm, men bildar hégre
halter av CQ genom fullkomlig férbranning. Partiell oxidation anvands ocksa
framst i kombination med reformering.

2.1 ANGREFORMERING AV NATURGAS

Angreformering av naturgas &r i stort sett &ngreformering av metan eftersom
naturgas till ca. 7/8 bestar av metan. Angreformering av metan ar som tidigare
namnts en endoterm reaktion och darfor mycket energikravande [6].

CHs + HO (g)= CO+3 h AHO, =206 kd/mol  (2.1)

Fordelen med att anvanda naturgas som ravara for syntesgas &Gt H
forhallandet blir 3:1 eller mer, vilket ar mycket fordelaktigt for processer som
kraver ett vatgasrikt tillflode. Ett exempel pa en vatgaskravande process ar
ammoniakprocessen.

De tyngre kolvatena reagerar pa liknande satt som metan, men irreversibelt [7].

CH,+nHO—nCO+ u+ml/l2) H, Endoterm (2.4)

Vid sidan av huvudreaktionen (2.1) sker &ven den svagt exoterma WGS-
reaktionen (water-gas skift).

CO + HO (g) = CO + Hy AHY, =-41 kd/mol (2.5)

Angreformeringsreaktionerna (2.1 och 2.4) sker vid évertryck (10-40 bar [8]) och
hdg temperatur (400-800 °C [6]), medan WGS-reaktionen (2.5) oftast sker vid
moderata tryck (1-4 bar) och i tva steg — ett hdgtemperatursteg (200-400 °C) och
ett lagtemperatursteg (180-200 °C [9]). Alla reaktioner ar katalyserade,
angreformeringsreaktionerna vanligtvis med nickel och WGS med jarn-krom
respektive koppar-zink [9].

Vid angreformering av metan éver en nickelkatalysator kan depositioner av kol
— koksbildning — pa katalysatormaterialet féorekomma [7]. Reaktion (2.6) kallas
vanligtvis for Boudouardreaktionen.

2 CO= C (s) +CQ AH, =-172 kJimol  (2.6)
CHi=C(s)+2H AHS,, =75 kd/mol 2.7)
CHyp— n C +ml2 CO (2.8)

Denna koksbildning satter igen katalysatormaterialet och medfor att regenerering
maste utféras ofta genom en forbranning med luft [6]. Vid denna regenerering kan
ytterligare syntesgas bildas, troligtvis via reaktion (2.3).

C (s) + HO (g)— CO + H, AH 3 =131 kJ/mol (2.3)

Vid hdga temperaturer kan aven koks bildas genom termisk krackning (pyrolys
eller angkrackning) av tyngre kolvaten parallellt med angreformerings-



reaktionerna. Kolvéaterna krackas till olefiner som omvandlas till polymerer och
darefter till koks (2.9).

C.H,, — olefiner — polymerer — koks (2.9)

Syntesgasen som produceras genom angreformering ar rik pa vatgas, det vill saga
har ett H/CO-férhallande = 3 eller mer. Denna syntesgas lampar sig framst till
vatgasintensiva processer som ammoniaksyntesen, hydreringsprocesser och
reducerande miljd for metallindustrin. Vanligtvis uppgraderas syntesgasen for
sadana processer ytterligare genom en vattengasskift-reaktor for 6kad utvinning
av vatgas.

2.1.1 Katalysatormaterial

Det mest undersokta katalysatormaterialet ar nickel eller nickeloxid beroende pa
tillampning [8-9]. Nickel har dock som tidigare ndmnts problem med att férorsaka
kolutskiljning och darigenom en deaktivering av katalysatorn. Ifall det finns
mycket andra tyngre kolvaten &n metan kan katalysatormaterialet promoteras med
alkalimetaller.

Pa grund av koksdeaktiveringen hos nickelkatalysatorn har aven andra material
undersokts. Hegarty et al. [6] fann att platina och palladium pa zirkoniumoxid-
barare har en mycket god katalyserande formaga. Platina deaktiverade dessutom
inte pa grund av koldeponering utan forblev aktiv nar de flesta andra materialen
deaktiverades. Aven Tikhov et al. [10] har undersokt alternativa katalysator-
material dar grunden ar en aluminiumoxidmatris. En barare gjord #3% Ahkn
med liten svarighet belagga ror. Detta ar ocksa huvudorsaken till denna
undersokning, dar tubreaktorns vaggar ska belaggas med material och anda
omsatta lika mycket naturgas som en katalysatorbadd. Storsta férdelelarna med
denna typ av reaktor ar att tryckfallet dver reaktorn minskas drastiskt och att
varmevaxling mellan varmande medium och katalysatorytan optimeras.

Rent allmant kan koldeaktiveringen minimeras genom att alltid halla sig 6ver
den sa kallad Boudouard-temperaturen [7], vilket motsvarar den temperatur da
Boudouard-reaktionen (2.7) borjar gora sig gallande. Denna temperatur blir hbgre
ju storre partialtrycket av kolmonoxid ar. Ifall processen dock maste befinna sig
vid den temperaturen far produktgasen inte ha nagon kontakt med en metallisk

yta.
2.1.2 Reaktionsmekanism

Al-Ubaid et al. [11] har studerat kinetiken hos angreformeringsreaktionen. De
kom fram till att tvA mekanismvagar ar mojliga beroende pa vilken sorts
katalysatormaterial som anvants.

1. Barare med starkt sura aktiva saten

- Bade aktiva saten pa bararens)(®ch metallen ($) anvands for
omvandlingen av metan och anga. Det synes inte vara nagon konflikt
mellan de bada.

« Den effektiva reaktionshastigheten har inget omrade som &r negativt.

O + S = Hy0™ (2.10)



CHs + Sy = C¥ + 2H, (2.11)

C% + H0% = HCOS + YaH, + S (2.12)
HCO™ + H,0% = HCOO™ + H, + S (2.13)
HCOO» — CO, + ¥2H, + Sy langsam (2.14)

2. Barare med svagt sura aktiva saten

 Bara de aktiva satena pa metallen)(8r fyllda. Konflikt uppstar mellan
de olika reaktanterna.

« Den effektiva reaktionshastigheten ar positiv i vissa omraden och negativ
I andra for samma aktiva sate.

CHs+ Sy = CHyY + Hy (2.15)
H,O + Sy = O™ + H, (2.16)
CH,™ + O% — CO™ + H, + Sy langsam (2.17)
CO™ + O™ = CO, + 25y (2.18)

2.1.3  Processutveckling

Pa 1920-talet utvecklade Badische Anilin und SodaFabrik (BASF) en katalytisk
process for endoterm omvandling av gasformiga kolvaten med tillsats av anga i
overskott [8]. Vanligtvis ar anga/GHorhallandet mellan 2,5 och 4,0 for att
forhindra koksbildning och 6ka omvandlingen av metan [12]. Reaktorerna som
anvandes var tubreaktorer med utvandig upphettning och nickel som
katalyserande material. | och med ett samarbete mellan Standard Oil och Imperial
Chemical Industries (ICI) kom under 1930-talet den forsta kommersiella
tillampningen av denna process - vatgasproduktion for hydrering och
ammoniaksyntes. Processen arbetade vid atmosfarstryck med lag effektivitet.
Genom forbattrade materialtillgangar for reaktorerna kunde senare processen
trycksattas med en stor verkningsgradsokning som foljd.

Reaktorerna till angreformeringen ar for det mesta tubreaktorer fyllda med
katalytiskt material i form av partiklar [7,13]. Tubreaktorerna har férdelen att vara
latta att varma upp vilket ar en forutsattning for den endoterma
angreformeringsreaktionen. Utformningen av dessa varmande brannare ar olika,
men tillhor i flesta fall nagon av de konfigurationer angivna i figur 2.1 [7].

Bottenbrannare Toppbrannare Terrassbrannare Sidobrannare

Figur 2.1. Utformningar for uppvirmning av angreformeringsreaktorer [7)




Angreformering av naturgas till syntesgas &r oftast ett forsteg till en annan
process, t.ex. ammoniaksyntesen (se avsnitt 3.2) eller metanolsyntesen (se avsnitt
3.4). Ett typfall av en angreformeringsprocess visas i figur 2.2 [7,13]. Forsta
steget ar avsvavlingen. Den ar nodvandig eftersom metaller sdsom nickel forgiftas
av svavel det vill sdga forlorar sin aktivitet. Naturgasen varmevaxlas med
avgaskanalen fran brannarna till reformern och omvandlas sedan i tubreaktorn.

Avsvavling Anga
Angreformer

Tubreaktor
kr/ { Briannare

s

A

Naturgas

Ra

Forbrinningsgaser syntesgas
fran brinnare

Brinsle

Fiour 2.2. Angreformeringsprocess [7,13]

For att gora processen mer effektiv har forslag till modifieringar lagts fram.
Exempelvis kan en adiabatisk forreformer placeras innan den riktiga reformern
[7]. Reaktorn ar fylld med hogaktiv katalysator som omvandlar de tyngre
kolvatena i naturgasen till en blandning av kolmonoxid, koldioxid, vatgas och
metan. Arbetstemperaturen for forreformern ar relativt lag vilket medfor att
kemisk adsorption av svavel ar gynnad. Detta betyder att eventuellt svavel som
finns kvar i gasen efter avsvavlingen adsorberas i forreformern och darmed
genererar en helt svavelfri gas till huvudreformern. Vidare sjunker energikravet
for huvudreformern och uppkomsten av "hot spots” reduceras. Forreformering
diskuteras narmare i [7]

Vidare kan tubreaktorerna bytas ut mot membranreaktorer vilket &ar speciellt
fordelaktigt vid utvinning av vatgas [14]. Véatgasen passerar membranet, medan
resten av gasen fortsatter i reaktorrummet. Darigenom drivs reaktionerna mot mer
produktion av vatgas och darmed aven stérre omvandling av naturgasen. Vatgasen
ar inte fororenad av andra icke reagerade amnen eller koloxider och darfor
lampad for till exempel ammoniaksyntesen eller annan véatgaskravande syntes.
Det finns ocksa membranreaktorer som kan slappa igenom bade vatgas,
kolmonoxid och koldioxid vilket gor att alla reaktioner drivs till fullstandig
omvandling av naturgasen [15].

Ytterigare en reaktordesign ar varmevaxlarreformern [7]. Denna reaktor far sin
varmetillférsel av processgas, dvs. den kraver tillgang till upphettad processgas



fran senare processteg. Pa grund av att varmevaxlarreformrar i allmanhet ar
kompakta, har hdg effektivitet och god belastningsférmaga, har de anvants vid
design av vétgas till branslecellanlaggningar. En variant av dessa reformerer ar
HER-reaktorn (Heat Exchange Reformer), som ar lampad for
branslecelltilampningar i och med att den arbetar vid lagt tryck och har en
kapacitetsvariation p& 50-4.000 Rrdl,/h [16]. En annan utformning ar den
konvektiva reformern, som l|ampar sig for hogtrycksprocesser med stora
kapacitetskrav (500-10.000). En fullskalig demonstrationsanlaggning byggdes av
Haldor Topsge i Houston (HTCR) med en kapacitet p& 840° Mih.
Anlaggningen var i drift i mer an 2000 h [17]. En konvektiv reformer bestar av
bajonettliknande reformeringstuber som blir utvandigt uppvarmda av uppatgaende
processgas medan reformeringsgasen flodar uppat i bajonetten [7].

Det storsta problemet med angreformering ar dess stora energibehov. Det
effektivaste sattet att vdrma processen vore att tillféra energi inuti reaktorn. Detta
kan astadkommas genom tillsats av syre dvs. en kombination av angreformering
och partiell oxidation (se avsnitt 2.4).

Ett annat satt att 0ka omsattningen ar att tillsatta koldioxid-réformering ar
mer endoterm an angreformeringen sjalv, men har visat kunna hdja omsattningen
pa angreformeringsreaktionen, dock med reduktion #Z®Horhallandet.

2.2 KOLDIOXIDREFORMERING

Koldioxidreformering av metan har visat sig vara ett satt att héja omsattningen av
naturgas till syntesgas vid angreformering [18]. Naturgas innehaller i allmanhet
till en del koldioxid, varvid ett flertal undersékningar har visat att ytterligare
tillsats av koldioxid till farkinmatningen Okar omsattningen av naturgas och
bildningen av syntesgas daven om reaktionen &r mer endoterm &n
angreformeringsreaktionen.

Enda skillnaden mot vanlig angreformering &ar ;@€&formeringsreaktionen
(reaktion (2.19)).

CH;+ CO,—2CO+2H; AH Y, =247 kJ/mol  (2.19)

Torr COx-reformering producerar en syntesgas med lagt€ BHorhallande£1)

an vanlig angreformering vilket kan vara gynnsamt for processer som &r
kolmonoxidintensiva. Forutom produktion av ren kolmonoxid anvands
koldioxidreformering tillsammans med angreformering for att reglesC®-
forhallandet till 6nskat varde for till exempel metanolsyntesen, som behover ett
H,/CO-forhdllande = 2. Koldioxidreformering kan ocksad anses vara en
miljovanlig process, eftersom den koldioxid som produceras vid
kemikalieutvinningen efter reformeringen kan ateranvandas [18].

CO,reformering sker normalt under samma forhallanden som
angreformeringen och med liknande katalysatorer. Deposition av koks &ar ocksa
har ett problem, men enligt Fraenkel et al. [19] finns det en grans vid 700-900 °C
(beroende pa tryck och GICH4-forhallande) dar ingen koksbildning forekommer
och som dessutom ar optimal med avseende pa omsattningen.

10



2.2.1 Katalysatormaterial

Redan 1928 fann Fischer och Tropsch att metaller ur grupp VIII hade en férmaga
att katalysera koldioxidreformering av metan [20]. Sedan dess har manga forskare
studerat dessa metaller: Ni, Ru, Rh, Pd, Ir och Pt [21-26]. Deras resultat ar
sammanfattade i Edwards och Maitra [18]. Liksom for angreformering visar
nickel en mycket bra katalyserande formaga, bade vad det galler omséattning och
selektivitet, men aven de andra metallerna pavisar bra resultat. Vilken metall som
ar effektivast ar beroende péa reaktionsbetingelser och bararmaterial.

Det finns en uppsjo undersokta bararmaterial for-€@rmering [18]. For
platina har oxider av aluminium, magnesium och europium undersokts med goda
resultat. FOr nickel har kiseloxid, titanoxid och andra blandade oxider undersokts
med goda resultat, liksom kisel-aluminium, magnesium-aluminium och kalcium-
magnesium. Tillsats av magnesium till nickelkatalysatorns aluminiumoxidbarare
har visats minska uppkomsten av koksbildning, vilket leder till forbattrad
katalysatorstabilitet. Detta kan anses som en indikation pa att bararmaterialet kan
vara orsaken till koksbildningen. Dock &r det oklart om eventuell interaktion
mellan barare och metall kan vara orsaken. Edwards och Maitra [18] argumenterar
att bararens ytmorfologi skulle kunna vara en orsak till varierande resultat i
omsattning for samma katalysatormaterial med olika tillverkningsmetoder. Aven
kalcineringstemperatur och sintring anses kunna vara orsak till de varierande
resultaten.

Mangden katalysatormetall applicerad pa bararen har visats kunna vara mycket
lag (1 vikt%) med bibehallen effektivitet [18]. Generellt sett ar katalysatormaterial
med liten mangd katalysatormetall mer kanslig mot interaktioner mellan metall-
barare &n katalysatormaterial med storre applicerad méngd. Trolig interaktion i
koldioxidreformering ar aktivering av GO som skulle kunna férklara den
bibehdllna effektiviteten vid laga mangder katalytiskt material. Det anses att
basiska saten pa bararen har en forstarkande effekt p& adsorptionen p& CO
katalysatorytan (i form av karbonat eller format). Darifran migrerar,-CO
molekylen utmed katalysatorytan till den aktiva metallytan. Detta har till féljd att
reaktionen gynnas av bérare med basiska saten.

2.2.2 Reaktionsmekanism

Forsok att forsta reaktionsmekanismen for koldioxidreformering har genomforts
av manga, men ar anda relativt oklar [18]. Anda har tva modeller framtagits.

| den forsta modellen reagerar metan genom att producera kortlivage CH
fraktioner enligt reaktion (2.20-2.22) och kol enligt reaktion (2.23) adsorberade
till katalysatorns yta (indexerat med (a)) [22, 25, 27-29].

CHs — CHyg + Ha) (2.20)
CHsg— CHyp + Hp (2.21)
CHy@ — CHe) + Hi (2.22)
CHa — C + Ha (2.23)

Koldepositionen som kan bildas pa katalysatorytan i och med reaktion (2.23) kan
vara mycket olika till form och reaktivitet [30-32]. De vanligaste kolformerna ar
adsorberat atomart kol (mycket reaktiv ytkarbid), amorft kol, maskformigt kol,
nickelkarbid i bulken och kristallint, grafitiskt kol. Vilken typ av kolform som
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bildas pa katalysatorytan &ar beroende pa katalysatormaterial, reaktionsbetingelser
och pa hur lange katalysatormaterialet utsatts for termisk bearbetning. Liknande
resonemang galler for kolutskiljning som harstammar fran kolmonoxid (2.24).

Koldioxid reagerar enligt reaktion (2.25) under bildning av ytadsorberad
kolmonoxid [18]. Kolmonoxiden kan i sin tur reagera till ytadsorberat kol som
tidigare namnts.

COy —Cr + Gy (2.24)
CO, — CO@E + Qq (2.25)

Vidare reagerar metan och koldioxid kombinatoriskt med respektive ytadsorberat
amne enligt reaktionerna (2.26-2.29).

CO, + Hg — COy + OHg (2.26)
CH, + O(a) — CHg(a) + O"ka) (2.27)
CH, + O(a) — CO(a) +Xx H(a) (2.28)
2 OHy — HoO + Qy (2.29)

I och med bildandet av vatten 1 reaktion (2.29) blir &aven

angreformeringsreaktionerna gallande fastan ,-@frmeringen sker torrt.
Angreformeringsreaktionerna ar snabbare an-@®rmeringsreaktionerna vilket
indikerar att katalysatorns effektivitet gentemot J€formering beror pa
katalysatormaterialets férmaga att aktivera,CO

En alternativ reaktionsmekanism &r presenterad av Mark och Maier [33] och
Erdohelyi et al. [29]. De foreslog en Eley-Rideal-mekanism, dar metan adsorberas
och sonderdelas pa metallen tilb ldch adsorberat kol. Det adsorberade kolet
reagerar direkt med gasfasens koldioxid och bildar kolmonoxid.

2.2.3  Processutveckling

Tillsats av koldioxid till angreformering har skett i manga ar. Den forsta
kommersiella koldioxidreformeringsanlaggningen invigdes 1987 av Sterling
Chemical Inc. i Texas, USA [34]. Den kom att bli kallad SPARG-processen
(Sulphur Passivated Reforming). Den utvecklades pa grund av att man ville sanka
H,/CO-férhallandet pa den producerade syntesgasen fran 2,7 (erhallen fran ren
angreformering) till 1,8 utan att behdva bygga om angreformeringsanlaggningen.
For att minimera den Okade kolutskiljningsrisken med medféljande deaktivering
av katalysatorn introducerades en delvis svavelférgiftad nickelkatalysator med
formagan att arbeta kolfritt under processbetingelser som annars skulle gynna
kolbildning. Svavel satts till naturgasen sa att en kemisorption av svavel pa
katalysatorn uppgar till 40-50 % av mattnadskoncentrationen. Detta gor att
bildning av kol inhiberas [32-36].

SPARG-processen ar i princip uppbyggd som en vanlig angreformerings-
process (se figur 2.2) med skillnaderna att koldioxid tillsatts naturgastillflédet, att
ingen svavelrening finns och att en koldioxidrecirkulationsslinga ar lagd utanpa
processen (se figur 2.3) [34-35]. SPARG-processen arbetar vanligen vid 900-
1000 °C, vilket minskar andelen icke omsatt metan till 2,7 mol% [20]. Om
kolmonoxiden ska anvandas for att producera polykarbonat maste omsattningen
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Figur 2.3. SPARG-processen [34-35]

av metan minimeras eftersom fororeningar (framst metan och vatgas) orsakar
undermaliga mekanistiska egenskaper hos polykarbonaterna.

| och med att metan oftast orsakar problem for efterkommande process, gor
aven tyngre kolvéaten detta, men de orsakar aven problem for processen i sig. Vid
de forhallanden som rader under SPARG-processen blir tyngre kolvaten termiskt
krackade till pyrolytiskt kol. For att forhindra detta omvandlas de i ett
forreformeringsteg och eventuella kvarvarande kolvaten separeras bort innan
processen. Dock innehaller processen svavel, vilket for de flesta
processkatalysatorer utgor ett gift. Svavelreningen &r kostsam och ett
katalysatormaterial som kan arbeta kolfritt utan svavel ar att féredra.

Torr koldioxidreformering anvands industriellt for att framstélla ren
kolmonoxid genom den s.k. CALCOR-processen [20]. Processen utvecklades for
att 6verbrygga problem vid transport av den giftiga kolmonoxiden och for att
tacka behovet av hdog produktkvalitet.

CALCOR-processen arbetar under torra ,€€formeringsbetingelser med
overskott av koldioxid [37-38]. For att forhindra koldeaktivering anvands
katalysatorer med olika aktiviteter och form i ett sarskilt arrangemang utefter
reaktorns langd. Producerad kolmonoxid innehaller mindre an 0,1 % metan och
kan renas fran vatgas och koldioxid antingen genom membranrening eller
lagtemperaturadsorption. Membranseparation ger en CO-renhet 9839 %
medan lagtemperaturadsorptionengé0.4 %.

2.2.4 Anvindningsomraden

De tva storsta anvandningsomradena for koldioxidreformering &ar, som tidigare
beskrivits, framstallning av koldioxid med hég renhet och reducering.&¥CH
forhallandet vid angreformering. De processer som darigenom blir intressanta ar
t.ex. metanolprocessen och framstéllning av dimetyleter (DME). Av metanol och
dimetyleter kan sedan framstéllas en uppsjo olika &mnen, som syntetisk bensin
och isobutanol, som kan omvandlas till metyltertbutyleter (MTBE), fér att namna
nagra [18].

Det finns dock ytterligare en intressant och nagot udda anvandning av
koldioxidreformering, namligen att anvanda den som energireserv [18]. | stort sett
sker detta genom att lata reformeringsreaktionen (2.19) sla fram och tillbaka. Det
betyder att den syntesgas som produceras;r€formeringssteget forbranns i en
exoterm reaktor till koldioxid och metan som sedan kan reformeras igen. | och
med att reformeringssteget behdver energi for att kunna fungera ar denna process
endast intressant da en fornybar energikalla kan anvandas for uppvarmningen,
t.ex. solenergi. Forutsatt att denna transmission mellan solenergi och reformer
fungerar, kan detta vara ett effektivt satt att utvinna energi och anvanda efter
behov. Reformeringen kan ske vid dess mest gynnsamma férhallanden och sparas
tills behov uppstar. Dessutom skulle koldioxidutslappen kunna minska i och med
detta.
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Figur 2.4. Princip for termokemiska virmeror a) sluten och b) oppen loop [19,39]

Det finns tva utférande av dessa sa kallade termokemiska varmeror (TCHP):
oppen eller sluten loop (se figur 2.4) [19,39]. Oppen loop kraver en billig
koldioxidkalla, medan systemet i en sluten loop bildar ett slutet kretslopp, utan
annan fran- eller tilliférsel an energi (idealt sett) [18].

Det finns dock en hel del hinder som maste dverbryggas for att denna process
ska bli kommersiellt intressant. Katalysatormaterialet ska helst vara sadant att
reaktionssystemet tillater jamviktsforhallanden. Dartill maste utveckling av en
effektiv varmetransportmekanism hittas, som antingen verkar direkt genom t.ex.
fokusering av solenergi eller indirekt via ett passande varmetransportmedium [19,
36, 40-42]

23 AUTOTERM REFORMERING

Autoterm reformering av metan anvands om billigt syre finns att tillga och ar ett
specialfall av partiell oxidation, angreformering och koldioxidreformering [43].
Processen ar bade katalyserad och icke-katalyserad och den produktgas som
erhdlls bestar av CO, GOoch H (2.30-2.31, 2.1, 2.19, 2.5). Autoterm
reformering anvands oftast som ett for- eller eftersteg till normal angreformering
pa grund av energieffektivitet och mojlighet att andraG-forhallandet i
syntesgasen till 6nskat varde [20].

CH;+% Q=CO+2H AH2, =-36 kJ/mol  (2.30)
CH,+2 Q= CO + 2 HO (9) AH % =-802 kJ/mol  (2.31)
CH,+ HO (g)= CO+ 3 H AH %, =206 kJ/mol (2.1)
CH;+CO,=2CO+2H AH Y, =247 kJ/mol  (2.19)
CO+HO(Qg) = CO,+2H AH % = -41 kJ/mol (2.5)

Autoterm reformering utvecklades av Haldor Topsge for att en reaktor skulle
kunna arbeta med bade partiell oxidation och reformering [20,44]. Denna duallitet
gor att produktgassammansattningen ar lattstyrd och att varmningsproblemet for
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angreformering l6ses. Vilket ocksa betyder att denna reformeringstyp kan
anvandas till manga olika processer, bade vatekravande och koldioxidkravande.
Reglering av produktsammansattningen sker genom mangden syre och mangd
koldioxid. Vid tillsats av koldioxid Overgar reformeringen fran huvudsakligen
angreformering till kombinerad ang- och koldioxidreformering. Processer som
kan ha autoterm reformering som syntesgaskalla ar tilll exempel metanolsyntes,
vatgasproduktion och ammoniaksyntes.

2.3.1 Process och reaktor

En autoterm reformeringsprocess bestar i huvudsak av en forvarmingssektion av
tillflodet, reaktorn, atervinning av varme och en gasseparationsenhet (se figur 2.5)
[7]. Avsvavling &r vanligen inte nddvandig vid anvandning av naturgas i och med
dess laga svavelinnehall.

co,

Processanga Export av anga

Eldad virmepanna

Naturgas CO,-atervinnings-

1 kompressor
== 3:--

= Autoterm
reformer

.-'J ! Syntesgas
_——

CO,-itervinning

Briinsle

Syre

Kondensat

.

Vatten till virmepanna

Virmeatervinning for
produktion av anga

Figur 2.5. Typisk autoterm reformeringsprocess [7]

Reaktorutrymmet &r i princip uppdelat i tre zoner — en férbranningszon, en
termisk zon och en katalytisk zon — med olika férhallanden (se figur 2.6) [7].
Forbrinningszonen borjar med en brannare, som varmer det férvarmda
tillflodet till forbranningstemperaturen, startar forbranningsreaktionerna och
underlattar god omblandning av kolvate och syre. Brannaren ar vanligtvis en
turbulent diffusionsflamma, dar tillflodet introduceras i mitten av flamman och
maste passera genom densamma for att na reaktorutrymmet. Forbranningszonen
haller en temperatur pa ca. 2000 °C, dar de exoterma férbranningsreaktionerna
(2.30-31) ager rum tills syret ar forbrukat,(OH; = 0,55-0,6), det vill saga da
ungefar en fjardedel av kolvatena har forbrants.
Nar syret tagit slut tar delarmiska zonen vid. Har sker huvudsakligen homogena
gasfasreaktioner sasom termisk angreformering av metan (reaktion (2.1)),
vattengasskift  (reaktion (2.5)) och pyrolys av tyngre kolvaten.
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Figur 2.6. En autoterm reformer i genomskdirning [7,43]

Temperaturen sunker i denna sektion ned till ca. 1100-1400 °C i och med de
endoterma reaktioner som sker.

Gransen mellan termisk och katalytisk zon utgors av ytan pa en packade badd
som fyller denkatalytiska zonen. Har sker i huvudsak heterogena katalytiska
gasfasreaktioner — katalytisk angreformering av metan (2.1) och vattengasskift
(2.5) — av de kolvaten som ej blivit forbranda i forbranningsutrymmet
(férbranningszon och termisk zon). Temperaturen har har sjunkit till ca. 1000-
1200 °C och den syntesgas som lamnar reaktorn anses ha jamviktssammansattning
med avseende pa angreformering och vattengasskift. Pa toppen av
katalysatorbadden maste katalysatormaterialet vara termiskt stabilt for
temperaturer kring 1100-1400 °C, vanligtvis nickel pa magnesiumaluminium-
barare. Katalysatormaterialet kan darfor vara olika vid olika djup i badden.
Katalysatorbaddens yta fungerar dessutom effektivt for att forstéra eventuellt sot
som bildats i forbranningskammaren.

Den katalytiska badden ar vanligtvis en fast badd, vilket betyder 1ag belastning
och hogt tryckfall. Exxon har dock tagit fram en fluidiserad autoterm reformer,
som darigenom klarar hogre belastning med lagt tryckfall [45].

2.3.2  Sekundiir reformering

Sekundar reformering ar en form av autoterm reformering, dar kvarvarande
kolvaten fran vanlig angreformering i tubreaktorer férbranns med invandig
forbranning [7]. Reaktorn ar i stort sett uppbyggd pa samma satt som en reaktor
for autoterm reformering och anvands till exempel vid ammoniaksyntes
(luftmatad) och vid metanolsyntes (syrematad). Dess exoterma varme anvands
sedan for att varma tillflédet till angreformeringsreaktorn.
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24 PARTIELL OXIDATION

Partiell oxidation ar till skillnad fran angreformering en exoterm reaktion [3].
Detta gor att processen ar energieffektiv, kompakt och enkel i jamférelse med
angreformeringsprocessen. | partiell oxidation reagerar metan med syre i
underskott till en syntesgas med ett/GD-forhallande pa 2 och anvands
huvudsakligen om det finns en billig syrekalla eller om brist pa vatten rader i
omradet.

CH;+% G — CO+2H, AH2, =-36 kJ/mol  (2.30)

Det finns tre sorters partiell oxidation: icke-katalyserad hogtemperatur-,
katalyserad lagtemperatur- och en sur icke-katalytisk hogtemperaturprocess [46].
Den icke-katalyserade hogtemperaturprocessen anvands mest da tunga oljor ska
spjalkas och haller en temperatur pad ca 1400 °C. Den katalyserade
lagtemperaturvarianten ar den vanligaste och anvands vid syntesgasomvandling
av lattare kolvaten som naturgas och haller en temperatur pa ca 1000 °C. Den sura
icke-katalytiska hogtemperaturprocessen &r inte sa kand, men kan anvandas da
svavelrik naturgas ska omvandlas och gas val igenom i Abdel-Aal et al [46].
Intressantast for denna sammanstallning ar katalyserad partiell oxidation vid Iag
temperatur.

Forskningen pa katalytisk partiell oxidation borjade ar 1946 med att Prettre et
al. [47] undersokte katalytisk omvandling av £Bt blandningar 6ver en
nickelkatalysator. De fann att vid underskott av syre skedde forst exoterma
reaktioner och sedan endoterma. De antog att de exoterma reaktionerna i
huvudsak var total oxidation (2.32) och de endoterma angreformering (2.1) och
koldioxidreformering  (2.19). Denna undersdkning initierade en rad
forskningsarbeten pa manga olika hall i varlden. Till exempel undersokte Huszar
et al. 1970 [48] diffusionsbetingelser for syre, tandningskaraktaristika och
katalysatordeaktivering i oxiderande miljo och Gavalas et al. [49] studerade 1984
katalysatorns paverkan av kalcineringstemperatur, forreduktion,
tillflodesforhallandet, temperatur och aktivitetspaverkan vid langtidskoérning. De
flesta undersdkningar som gjorts har varit i laboratorieskala med antingen packade
baddar, monolitreaktorer eller fluidiserade baddar [45].

Vid torr partiell oxidation sker reaktionen enligt ovan (reaktion (2.30)) med
minimal atgang av vatten [45]. Den ger et/ €D-forhallande = 2, vilket &ar
perfekt for processer som metanolsyntes och Fischer-Tropsch. Processen arbetar
vid ca 900-1100 °C beroende pa totaltrycket och med syre i underskott.
Selektiviteten paverkas dock av det vatten och den kolmonoxid och koldioxid som
bildas vid forbranning (2.31 och 2.32). Dessa reaktioner ar mycket exoterma och
maste darfor undertryckas, vilket ar orsaken till att processen arbetar med
syreunderskott.

CHy +2 O — CO, + 2 HO (g) AH % =-802 kd/mol  (2.31)
CH,+ H,0 (g)= CO+3H AH S, = 206 kd/mol (2.1)
CH;+CO,=2CO+2H AH % =247 kJ/mol  (2.19)
CH;+1,5Q — CO+2H,0 (g) AH Y, =-519 kJ/mol  (2.32)
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Den storsta fordelen med partiell oxidation jamfort med reformering ar att
processen ar energieffektiv i och med de exoterma reaktionerna involverade.
Oxidationsreaktioner &r dessutom i regel snabba och genom att de avger varme
finns mojligheten till att bygga processen i ett steg. Vidare betyder den direkta
varmeoverforingen att mindre reaktorer behdvs, som dessutom kan klara hogre
genomfléden.

Den storsta nackdelen med partiell oxidation &r att den &nnu inte har blivit
kommersialiserad, det vill sdga informationen &r bristande for stor fullskalig
produktion. En annan viktig nackdel med partiell oxidation &r hanteringen av syre.
Syre kan latt orsaka sjalvantandning av brannbart material och eftersom naturgas
och syre maste forblandas innan introduktion i reaktorn kan explosiva blandningar
erhdllas. Vidare bidrar syre till lokal antandning i reaktorn, vilket orsakar lokalt
mycket hdoga temperaturer — "hot spots”. Dessa lokalt férhdjda temperaturer ger
en ojamn reaktortemperatur och en 6kad féorekomst av homogena reaktioner som
bildar sot och koldeponering hjalpt av den reducerande miljon i reaktorn.

2.4.1 Katalysatormaterial

Manga undersokningar har gjorts av olika katalysatormaterial, &ven om de mest
undersokta ar 6vergdngsmetaller (Pt, Rh, Ru, Ni, Ir, Pd) p@s/Alarare [23-24,
50-59], men é&aven SiKO och ZrQ har undersokts [54-55]. Vanligaste
katalysatormaterialet ar dock Nii&s, vilket ocksa &ar det mest undersokta.
Betingelserna varierar fran studie till studie (temperatur = 750-1100 °C, tryck ca 1
bar), men ger i genomsnitt selektiviteter pa 75-85 % for vatgas och 75-95 % for
kolmonoxid och metanomséttningar pa 85-97 % [23-24, 50-53, 57-59]. Ashcroft
med medarbetare [23-24, 51-53] fann att det aktiva katalytiska materialet ar
katalysatormetallen i reducerat tillstand, vilket var styrkt av Poirer et al. [60] och
att omsattning och selektivitet reagerar negativt pa okat tryck.

Dissanayake et al. [61] undersokte oxidationstal och fastillstdnd med hjalp av
rontgendiffraktion hos en packad badd med NiAtkatalysator. De fann att
katalysatormaterialet andrar karaktar i tre skikt genom badden beroende pa vilket
sorts reaktionssystem som katalyseras. Forst befinner sig katalysatormaterialet i
ett komplextillstdnd, NiAlO;, som mattligt bra katalyserar total oxidation.
Darefter befinner sig katalysatormaterialet i oxiderat tillstand, Ni@3Alvilket
ar bra katalyserande for total oxidation (exoterm reaktion pavisad av en
temperaturhdjning pa 50 °C). Slutligen befinner sig katalysatormaterialet i
reducerat tillstand, Ni/ADs, vilket katalyserar reformering till termodynamisk
jamvikt. De fann ocksa att vid tillrackligt korta uppehallstider sker en nedbrytning
av oreagerat syre, vilket totaloxiderar hela katalysatormaterialet till det mattligt
aktiva katalysatorkomplexet, NifDs.

2.4.2 Mekanism

De flesta forskare har enats om att partiell oxidation av metamwa@ad bcidd

sker i tva steg [45]. Forst oxideras en del av metanet totalt till koldioxid och vatten
tills dess att allt syre ar slut. Detta sker i borjan av reaktorbadden med storst
koncentration strax innanfor ingdngen. Darefter omvandlas resterande metan via
angreformering och vattengasskift. Mekanismen ar dock oklar. Bhattacharya et al.
[54] har foreslagit en mekanism dar metan adsorberas pa ytan och bilgar CH
molekyler, som antingen desorberar for att reagera tilp CQasfasen eller
reagerar pa ytan till CO via GHhtermediarer. Vid hoga temperaturer (T>750 °C)
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antas reaktionshastigheten pa ytan overstiga desorptionshastighetep dlk&H
har till f6ljd att bara CO produceras. En annan mdjlighet ar agtr€ayerar med
ytadsorberade CHnolekyler.

Lapszewicz och Jiang [62] havdar att antingen CO elles Kfb vara den
primara produkten. De baserar sina argument pa att kolmonoxidselektiviteten for
vissa katalysatormaterial dkar vid forkortad uppehallstid medan den fér andra
minskar. Dessutom havdar de att vissa katalysatormaterial till synes bara ar aktiva
for partiell oxidation medan andra ar aktiva for bade partiell oxidation och
angreformering (matt med okad vattenandel i tillflodet). De antar darfor en
mekanism som bygger pa homolytisk sonderdelning av reaktanterna pa
katalysatorytan (2.33-2.34). Darefter kan antingen CO ellerv@@@ den primara
produkten bildade fran [*ClHgs och [*Olgsintermediarer pa katalysatorytan. De
menar ocksa att reformeringsreaktioner medOHoch CQ sker liksom
vattengasskift, men att dessa reaktioner ar sekundara. Slutligen anser de att det
hastighetsbestdmmande steget ar aktivering ay, @Het bevisats genom tkad
omsattning av Cld och CO-produktion vid hogre metallbelastning pa
katalysatorn.

CHs — (4-x) [He]ags + [*CHJads (2.33)
Oz — 2 [*OJads (2.34)

Mekanismen for partiell oxidation i emonolitisk reaktor skiljer sig fran den
packade baddens enligt Hickman och hans medarbetare [63-66]. De havdar att
mekanismen involverar direkt bildning ay p katalysatorns yta. Detta initieras
genom att metan pyrolyseras till ytboundna kol- och véteintermediarer (2.35).
Vateatomerna dimeriserar och desorberar (2.37) medan kolatomerna reagerar med
syreatomerna och desorberar som kolmonoxid (2.38). Ifall syreatomer kombinerar
med vateatomer bildas OH (2.39), vilket oundvikligen leder till bildning g® H
(2.40). Koldioxid antas bildas genom reaktion mellan ytadsorberat CO och
syreatomer (2.41). Hickman et al. visade atpbeh CO ar de primara produkterna
bade genom experiment och datorsimulering.

CHs (g) +5 S— C°+ 4H° (2.35)
0,(g) +2S—20°5 (2.36)
2H > Hy(g)+2S (2.37)
C°+O0°—CO(g)+28S (2.38)
O°+H —> OH®+ S (2.39)
OH +H > H,0 (g) +2 S (2.40)
CO+0°—CO,(g)+2S (2.41)
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3 ANVANDNINGSOMRADEN FOR SYNTESGAS

Syntesgas anvands som utgangsmaterial for ett stort antal processer [5]. Daribland
ar de viktigaste framstéllning av vatgas, metanolsyntesen och Fischer-Tropsch-
syntesen. Vatgas anvands darefter framst i ammoniaksyntesen medan metanol kan
anvandas till manga processer, till exempel MTG-processen (Methanol-to-
gasoline), framstallning av klormetan och éttiksyra. | tabell 3.1 &r de flesta
mojliga produkter fran syntesgas listade, i tabell 3.2 fran metanol och i tabell 3.3
dvriga processer som involverar syntesgas eller metanol.

Tabell 3.1. Produkter erhallna Tabell 3.2. Produkter erhallna
genom syntes av syntesgas [5] genom syntes av metanol [5]
Amne Amne

Vatgas Formaldehyd
Metanol Attiksyra
Ammoniak Metylacetat

Kolmonoxid Attiksyraanhydrid
Medium BTU gas Vinylacetat
Metan Metylformat
Tyngre alkoholer (&Cs) Myrsyra
Bensin Etanol
Diesel Dimetylkarbonat
Isobutanol Dimetyloxalat
Isobutan Bensin
Diesel
Eten
Propen

BTX (Bensen, Toluen, Xylen)
Klormetaner
Metylaminer
Metylglykolat

Etenglykol

Tabell 3.3. Ovriga processer som involverar syntesgas eller metanol [5]

Huvudreaktion Tillsatskemikalie Katalysator
Olefiner— aldehyder, alkoholer Syntesgas Co/Rh
Isobutan— MTBE Metanol H
Acetylen— akrylsyra Kolmonoxid Ni
Olefiner— flergrenade syror Kolmonoxid H
RCOOH — RCH,COOH Syntesgas RuO,/HI
Nitroaromater — Isocyanater Kolmonoxid Pd
Tereftalsyra — dimetyltereftalat Metanol

Det finns redan ett antal kommersialiserade processer som &r baserade pa
syntesgas [5]. Syntesgas anvénds framst till framstélining av vatgas, som till
storsta del konsumeras av ammoniaksyntesen. Darefter kommer syntes av
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metanol, som okat pa grund av metyltertbutyletersyntesen (MTBE). Ett exempel
pa en metanolanlaggning ligger i Tjeldbergodden i Norge, som byggdes och drivs
av Statoil (se figur 3.1) [67]. Anlaggningen, som ar Europas storsta metanolfabrik
och bygger pa gasfassyntes enligt Lurgiprocessen, har varit i drift sedan 1997.
Samma ar byggdes en demonstrationsanlaggning fér en metanolanlaggning som
opererar i flytande fas (slurryreaktor) i Kingsport, Tennessee genom ett samarbete
mellan Eastman Chemical Company och Air Products and Chemicals. Denna
process har dock annu inte kommersialiserats.
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Figur 3.1. Forenklad skiss av Statoils metanolsyntes vid Tjeldbergodden [67]

Det tredje storsta anvandningsomradet av syntesgas ar produktion av kemikalier
och branslen via Fischer-Tropsch-processer (FT). Sasol ar har det ledande
foretaget med sina FT-anlaggningar i Sydafrika, som katalyseras av jarnmaterial.
1993 startade Shell sin forsta SMDS-process (Shell Middle Destillate Synthesis)
for produktion av huvudsakligen bensin och diesel fran naturgas. Exxon har byggt
och kort en stor FT-demonstrationsprocess baserad pa en multifas-slurryreaktor.
Bade Shells och Exxons processer ar koboltkatalyserade och producerar
hogmolekylara paraffiner (vaxer) som sedan blir vateisomeriserade och krackade
till flytande produkter for att passa ett raffinaderi eller en kemisk anlaggning.
Samtidigt med Exxon utvecklade Sasol en slurryfas FT-process, SPD (Slurry-
phase distillate), som kommersialiserades och producerar i huvudsak paraffiner
men ocksa diesel av hog kvalitet.

Det fijarde storsta anvandningsomradet av syntesgas ar hydroformylering (eller
oxosyntes) av olefiner till aldehyder och alkoholer med ett kol mer an de
ursprungliga olefinerna. Den stora variationsmdjligheten av denna process har
blivit betydande for syntes av plaster, lakemedel och hundratals andra kemikalier.

21



Andra kommersialiserade processer ar IGCC-processen (Integrated gasification
combined cycle) for produktion av elektricitet; Mobils MTG-process (Methanol-
To-Gasoline) pa Nya Zeeland for produktion av bade metanol och hdgoktanig
bensin; produktion av etylenglykol via etylenoxid; produktion av attiksyra och
attiksyraanhydrid frAn metanol och produktion av metyleter som t ex MTBE via
metanol. De finns ocksd manga som &r nara att kommersialiseras eller har
potential att kommersialiseras [5].

3.1 PRODUKTION AV VATGAS

Produktion av vatgas ar som tidigare namnts det storsta anvandningsomradet for
syntesgas [5]. Detta beror framst pa att syntesgas innehaller valdigt laga halter
fororeningar (framst koldioxid, vatten och spar av icke omsatta kolvaten), vilket
ar mycket fordelaktigt for ammoniaksyntesen pa grund av ammoniakkatalysatorns
hdga kanslighet for fororeningar. Den hdgkvalitativa vatgasen anvands dock i
valdigt manga andra processer:

» Raffinering — for produktion av hogkvalitativ bensin och forbattrad diesel

» Tillverkning av metanol

* Hydroformylering av olefiner till alkoholer och aldehyder (oxoreaktionen)

* Hydrering vid tillverkning av organiska intermediarer (aminer,
cyklohexaner, alifatiska alkoholer, naturliga fetter och oljor)

* Reduktionsmedel for metallindustrin (framst jarnindustrin)
» Skyddsgas for reducerade material

» Petroleumprocesser (vatekrackning, vatedealkylering, vatedenitrifiering,
vateavsvavling och véateraffinering)

» Fischer-Tropsch-synteser

* Metanisering

» Kolhydrering

¢ Raoljehydrering

* Raketbransle

» Elgenerering (bransleceller)

» Varmegenerering (férbranning)

Syntesgasen for vatgasproduktion ar naturligtvis helst vatgasrik. Darfor anvands
med fordel angreformering av naturgas som syntesgaskalla (f€OH> 3).

Denna ar dock en mycket energikravande process, som tidigare diskuterats, aven
om manga reaktorforbattringar har skett de senaste aren behévs fortfarande
optimering pa detta omrade. Syntesgas framstélls ocksa via partiell oxidation av
kolvaten, kolférgasning och i mycket sma kvantiteter genom elektrolys av vatten.
Intresse har visats for partiell oxidation av naturgas i och med dess
energieffektivitet (ger ICO~ 2), men har d4nnu inte kommersialiserats.

22



Syntesgasen omvandlas darefter genom vattengasskiftreaktionen (2.5), dar
kolmonoxiden i syntesgasen omvandlas tillsammans med vatten till koldioxid och
mer vatgas.

CO+HO(g)= CO+ H, AH 3 = -41 kd/mol (2.5)

Vatgasen renas vanligtvis fran koldioxid genom att skrubbas med
etanolaminlosningar, men kan ocksa renas genom processer som Rectisol,
Selexol, Sulfinol eller het natriumkarbonatskrubbning. Kvarvarande koloxider
omvandlas till metan genom metanisering éver metaniserande nickelkatalysatorer.
Véatgasen kan ocksa renas genom "Pressure Swing Adsorption” (PSA), varvid alla
komponenter utom vatgas avlagsnas samtidigt som reformerns produktgas
passerar genom adsorptionsbadden. En annan mdjlighet &r kryogen rening dar
farskinmatningen ar kyld genom indirekt varmevaxling sa att fororeningar
kondenserar ut och kan avlagsnas som flytande biprodukter.

3.2 AMMONIAKSYNTESEN

Ammoniak ar en av de storsta produkterna fran kemisk industri [68]. Redan i
boérjan av 1800-talet gjordes det forskning p& syntesen pa grund av att
industrialiseringen och den o©kade folkmé&ngden kravde stora mangder
kvavehaltiga gédningsmedel. | bérjan av detta sekel producerades ammoniak som
en biprodukt till koksugnar och gasverk, dar ammoniak bildades vid pyrolys av
kol. Behovet av godningsmedel hade 6kat ytterligare och dessutom behdvdes en
billig ravara for sprangamnesindustrin under forsta varldskriget. Forsok gjordes
att producera ammoniak fran luftens kvavgas, vilket ar mycket svart pa grund av
kvavgasens stabilitet. For att klara delning av kvavgas kravs hdga temperaturer
och hoga tryck. Ammoniaksyntesen blev darmed den forsta storskaliga, kemiska
processen som arbetade under hogt tryck (> 100 bar) och hég temperatur (670-870
K) och bygger pa hydrering av kvavgas [69].

N, +3 H = 2 NHs (Q) AH 2, =-92 kJ/mol (3.1)

En avgorande fraga utgjorde termodynamiken, i och med att termodynamiska data
saknades for de reaktionsbetingelser utvalda for syntesen [68]. Jamviktsstudier
visade att i en blandning av kvavgas och vatgaHN-= 1:3) vid 1290 K bildades

bara 0,01 % ammoniak. Detta gjorde att forskare inledningsvis forkastade idén att
framstélla ammoniak via hydrering av kvavgas.

Haber pastod dock att om en passande katalysator kunde hittas fanns det
mojlighet att hitta reaktionsbetingelser passande ammoniaksyntesen [68]. Han
ansag ocksa att en industriell process ar mdjlig trots att inte fullstandig omséattning
uppnas. Han foreslog en trycksatt recirkulationsslinga och anvandning av
varmevaxling mellan tillflode och produkt. Dessa asikter &ar grunden till dagens
ammoniakanlaggningar.

Under loppet av fem ar utvecklade Haber tillsammans med BASF (Bosch och
Mittasch) en kommersiell process, efter att ha prévat o©ver 6500
katalysatormaterial. Katalysatormaterialet som anvandes var jarnbaserat och
skilier sig valdigt lite frdn dagens katalysatorer &ven om en ruteniumkatalysator
nyligen har blivit kommersialiserad av Kellogg [70].
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Moderna ammoniakanlaggnignar har mycket hog kapacitet (ca 1500 ton/dygn)
och kraver en farskinmatning med et/INp-forhallande = 3. Kvavgasen kommer
uteslutande fran luften, medan vatgasen kommer fran syntesgas. Syntesgasen
framstalls till 80 % genom angreformering av naturgas kombinerat med autoterm
reformering med luft [71].

3.2.1 Termodynamik

Eftersom termodynamiken ar sa viktig for ammoniaksyntesen finns det numera
tillgang till manga tillforlitliga data (se figur 3.2) [68]. Naturligtvis &r det mest
fordelaktigt med lag temperatur och hogt tryck, men pa& grund av att
ammoniakreaktionen ar kinetiskt begransad under 670 K (reaktionshastigheten ar
mycket lag), kravs hoga temperaturer. Valet av tryck blir en kompromiss mellan
termodynamisk gynnsamhet och investeringskostnader. Typiska
reaktionsbetingelser ar 675 K ingadngstemperatur, 720-770 K utgangstemperatur
och 100-250 bars tryck.
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Figur 3.2. Ammoniaks jamviktsforhallande i H>:N»>-gas (=3) som funktion av tryck
och temperatur [68]

3.2.2  Process for framstillning av ammoniak

En modern ammoniakanlaggning ar en sa kallad enkeltagsprocess, vilket betyder
att varje processteg bestar av en enhet. Fordelarna ar laga investeringskostnader
och enkel process, medan nackdelen &r att bortfall av en enhet medfor
avstangning av anlaggningen. Trots detta a en ammoniakanlaggning till éver 90
% i drift per ar och producerar i genomsnitt 1360 ton/dygn [68]. Figur 3.3 visar ett
exempel pa ett processchema fér en ammoniakanlaggning.
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Figur 3.3. Flodesschema for en integrerad ammoniakprocess [71]

Efter det att naturgasen renats fran svavel sker syntesgasframstalliningen med en
primar reformer (angreformer) och en sekundar reformer (autoterm reformer).
Luften som tillsatts den autoterma reformern ar ocksa kallan till kvavgasen for
ammoniaksyntesen. Darefter omvandlas kolmonoxiden i syntesgasen till
koldioxid genom vattengasskift, eftersom den utgor ett gift for
ammoniakkatalysatorn. Detta producerar ocksa ytterligare vatgas. Den
producerade koldioxiden avlagsnas genom skrubbning (lut), varvid aterstdende
CO och CQ avlagsnas genom aterbildning av metan (metanisering), samt diverse
absorptionssteg (se avsnitt 3.1). Slutligen komprimeras processgasen och
omvandlas till ammoniak i ammoniaksyntesreaktorn.

Temperaturstyrning ar mycket viktigt vid ammoniaksyntes, eftersom
reaktionen ar exoterm och varme darfor maste bortforas. Reaktorerna kraver
darfor en effektiv kylteknik. Det finns tva satt att géra detta pa:

1. | s& kallade quench-reaktorer tillsatts kall gas pa olika nivaer i reaktorn
Exempel: ICI:s quench-reaktor [71-72], Kelloggs horisontella och vertikala
quenchreaktor [71-73], Haldor Topsges reaktor med radiellt flode [71, 73]

2. Varme fors bort med hjalp av varmevéaxlare mellan katalysatorbaddarna,
vilket gor att varme kan atervinnas vid hdogsta mojliga temperatur. Exempel:
Multibaddsreaktor med indirekt kylning [70-71]

Ammoniaksyntesen har en mycket lag omsattning per genomgang (ca. 15-30 %),
vilket gor att ej omsatt processgas recirkuleras [70-71]. Detta astadkommes
genom att ammoniak kondenseras ut efter varje genomgang.
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33 METANOLSYNTESEN OCH FISCHER-TROPSCH-
PROCESSEN

Metanolsyntesen och Fischer-Tropschprocessen ar de viktigaste processerna dar
syntesgas omvandlas direkt till kemikalier och branslen. De bada processerna har
mycket gemensamt. De forsta patenten innehades bada av BASF i Tyskland och
utfardades samma ar, 1913 [74-75]. Den forsta kommersiella
metanolanlaggningen byggdes av BASF 1923 och den forsta FT-processen
startades i Tyskland 1935. | tabell 3.4 ar en inledande jamforelse mellan
metanolsyntesen och Fischer-Tropschsyntesen sammanstalld.

Tabell 3.4. Jimforelse mellan metanolsyntesen och Fischer-Tropsch-syntesen [5]

Metanolsyntesen Fischer-Tropsch-syntesen
H,/CO 2 2
Anderson-Schulz-Flory
Syntesbegransning Jamviktsbegransad selektivitet- och kinetik-
begransad
Kommersiell Flytande branslen (ej
: Metanol > 99 % metanol), kemikalier och
produktion .
paraffiner

Overgéngsmetaller frdh  Overgangsmetaller fran
Katalysatormaterial| hogra sidan av period} vanstra sidan av periodiska
iska systemet systemet

Katalysatorns inver{ Adsorberar, men bryter Adsorberar och dissocierar
kan pa kolmonoxid ej C-O-bindningen C—-0-bindningen

Varje (-CH~) bildad ger

Omvandling av aven HO eller CO beroende

Metanol= 100 %

syntesgas pa katalysator och arbets-
temperatur
Stort antal kemikalie-
Ravara for ytter- processer och tillverk{ Huvudsakligen raffinaderier
ligare syntes ning av bransle och kemikalietillverkare

(se tabell 3.2)

Tillverkning av oxygen{ Syntes av hégmolekylara
Troliga kommande | erade oktantalshojarg produkter, som sedan
anvandningsomradgn som MTBE krackas till hogkvalitets-
(metyltertbutyleter) diesel och bensin
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34 METANOLSYNTESEN

Metanol anvands idag i mycket stora kvantiteter — ar 1995 nara 24 miljoner ton —
och ar en av de mest tillverkade organiska kemikalierna i varlden [5]. Metanol
anvands som brénsle, oktantalshojare, i framstalining av andra branslen,
vardefulla kemikalier och polymerer.

Syntesgasen till metanolsyntesen ar oftast tillverkad genom angreformering av
naturgas, men aven i sma kvantiteter fran angreformering av nafta och férgasning
av kol.

Metanolsyntes fran syntesgas ar en exoterm syntes (3.2-3.3) och sker samtidigt
som vattengasskiftreaktionen (2.5) och processen &r tekniskt valkand.

CO + 2 H — CH3OH (g) AH?, .. =-100 kiimol  (3.2)
CO,+3H — CHiOH (g) + HO (9)  AH,,. = -62 k/mol (3.3)
CO + KO (g) = COs + Hy AH? . =-39kdmol  (2.5)

Forsta kommersiella hogtrycksanlaggningen for metanoltillverkning  fran
syntesgas byggdes 1923 av BASF, som tidigare namnts [5]. Processen katalys-
erades av zink-krom-katalysator och drevs vid temperaturer och tryck omkring
350-400 °C respektive 25-35 MPa. Stora forskningsinsatser initierades och 1966
introducerade ICI en mer aktiv koppar-zink-baserad katalysator (Cu/Zs@)Al

och  utvecklade och  kommersialiserade darmed en  Iagtrycks-
(< 10 MPa) och lagtemperaturprocess (220-270 °C). Moderna lagtrycks-
anlaggningar producerar i regel 1 kg metanol per liter katalysator och timme,
vilket anses vara "den magiska siffran” for lagtrycksanlaggningar, och producerar
med hdg selektivitet — > 99,5 % syntesgasomvandling till metanol.

34.1 Nuvarande teknik

Nutida metanolproducerande anlaggningar baseras pa angreformering av naturgas
i gasfas i tubreaktorer och anses vara kapitalintensiva, men mycket val utvecklade
[5]. Mycken forskning har gjorts pa forbattring av angreformeringssteget, som
anses vara den dyraste enheten. De senaste aren har intresse for en flytande
metanolprocess Okat, vilket har resulterat i att den forsta slurry-bubbelkolonnen
for metanoltiliverkning byggdes 1997 av Eastman Chemical Company
tillsammans med Air Products and Chemicals [76]. | och med att det ar en
fluidiserad reaktor har den battre styrning av reaktortemperaturen sa att "cold
spots” undviks.

En modern IClI-katalysator (Cu/ZnOMs) haller for 3-4 ars kontinuerlig drift
och det finns anlaggningar i drift som producerar mellan 50 000-600 000 ton per
ar beroende pa reaktorvolym [77].

En metanolanlaggning bestar i stort sett av sex steg visade i figur 3.4 [78].
Eftersom koppar ar mycket kanslig mot svavelforgiftning ar férsta processteget
avsvavling av processgasen. Detta sker oftast genom en reningsprocess som
bygger pa fysikalisk eller kemisk adsorption av sura gaser foljit av ett katalytiskt
reningssteg. Darefter angreformeras gasen till syntesgas. For att &ndra syntesgasen
till onskat H/CO forhallande foljs angreformeringssteget av en vattengas-
skiftreaktor eller en koldioxidreformer, beroende pa om forhallandet maste hojas
eller sénkas. Efter naturgasreformering ar syntesgasen vatgasrik, vilket gor att
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Figur 3.4. Processteg i en metanoltillverkning [ 78]

koldioxidreformering anvands. Koldioxidreformeringen sker antingen samtidigt
med angreformeringen genom att naturgasens koldioxidhalt 6kas till 6nskat vérde
eller efterat i en sekundar reformer. Syntesgasen komprimeras darefter och tillférs
metanolsyntesanlaggningen. Den syntesanlaggning som ICI utarbetat bestar av en
recirkulationsenhet, en metanolreaktor och en varmevaxlare (se figur 3.5).
Metanolreaktorn bestar av en katalysatorbadd, dar syntesgasen tillsatts pa olika
djup i badden for att uppna bra gasmixning och temperaturférdelning. Det sista
steget ar destillationsanlaggningen, dar metanolen renas fran flyktiga biprodukter
(dimetyleter, estrar, ketoner och jarnkarbonyl) och @mnen med hogre kokpunkt &n
metanol (vatten och tyngre alkoholer).
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Figur 3.5. Processchema for metanolframstiilining med en modern 1CI-
anlcdiggning [718]

Trycket i en ICl-anlaggning &r idag 10 MPa och har kolverkningsgrad som
bestams enligt (mol producerad metanol)/(mol CO + C&yntesgasen), vilket
dock endast galler for syntesgaser fran naturgas och nafta med hég vatgashalt [5].
En ICl-anlaggning, som arbetar vid laga tryck, ar dock relativt adapterbar och kan
drivas vid 5-10 MPa, 220-280 °C, GHSV 5000-60 000 oeff280 + 3CQ)
forhallandere 1, men kan anpassas till < 1.

Aven om Cu/ZnO/AIO; katalysatorer har optimerats med hénseende pa
maximal selektivitet, omsattning per katalysatorvolym och livslangd, deaktiveras
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fortfarande materialet efter en viss tid [5]. Fullstdndiga data gallande tidsrymd for
denna deaktivering finns inte att tillga. Troligtvis beror dock deaktiveringen pa
kemisk forgiftning av féroreningar (t.ex. spar av jarnkarbonyl).

Efter ICI utvecklade Lurgi ocksd en metanolprocess som bygger pa
kopparkatalysatorer — huvudsakligen Cu/ZnQ@izr— och multitubsreaktorer [5].
Reaktorerna arbetar vid 240-270 °C och kyls med en mantel av trycksatt kokande
vatten pa utsidan som samtidigt producerar dnga. De producerar metanol till
ungefar 1 kg rametanol per liter katalysator och timme, varvid rametanolen
destilleras till en metanol med 99,9 % renhet. Reaktortypen kallas kvasi-isoterm,
pa grund av dess jamna temperaturprofil langs reaktortuberna.
Katalysatormaterialet har en livslangd pa 3-4 ar. Ett exempel pa en sadan
anlaggning ar Statoils Tjeldbergodden i Norge [67].

3.4.2 Mekanism

Mekanismen for metanolframstélining ar fortfarande omtvistad. For syntes over
Cu/ZnO/ALO; havdar nagra forskare att metanol &r produkten av kolmonoxid och
vatgas, medan andra havdar att koldioxid ar den reagerande parten [5]. | och med
att vattengasskiftreaktionen (WGS) sker samtidigt som metanolsyntesreaktionen
ar det svart att finna ett definitivt svar. Chinchen et al. [78-79] anvéande sitj-av C
markning for att forsoka utrona vilket &amne som &r huvudreaktanten. De visar att
koldioxid ar den primara reaktanten och att kolmonoxid omvandlas till koldioxid
via WGS-reaktionen under de premisser som radde vid deras forsok. Detta
understoddes senare av Waugh [80] i hans sammanstélining av manga ars arbete
vid ICI. Han visade att koldioxid ar huvudreaktanten och att den adsorberar pa
den delvis oxiderade kopparmetallens yta som ett symmetriskt karbonat for att
sedan hydreras till ytadsorberade formatintermediarer @#JO Dessa
intermediarer ar troligen de mest langlivade intermediarerna involverade i
metanolsyntesen, vilket gor att hydreringen av dessa formatintermediérer antas
vara det hastighetsbhestammande steget (3.6). Den mekanism som presenterats av
Chinchen och Spencer [81] ser ut enligt foljande:

Hx(9) = 2 H(a) (3.4)
COx(a) + H(a)= HCO,(a) (3.5
HCO,(a) + 2 H(a)= CH30(a) + O(a) (3.6)
CH;0(a) + H(a)= CH3;OH(a) (3.7)
CO(g) + O(a)= CO(g) (3.8)
Hx(9) + O(a)= H20(9) (3.9)

Den specifika aktiviteten hos koppar vid metanolsyntesen paverkas uppenbarligen
inte ndmnvart av den oxiderade bararen, vilket gor att ingen unik blandning av
Cu/ZnO har battre resultat &n andra [5]. Dock maste kopparmetallen befinna sig i
reducerat tillstand for att vara aktiv, vilket uppratthalls battre da kolmonoxid ar
narvarande. Zinkoxid har dock uppvisat andra fordelar som bé&rarmaterial
gentemot barare som C§(Bi0; eller MnO, vilka finns listade i Chinchen et al.
[78]. Zinkoxid hjalper till att ge katalysatorn en hog specifik ytarea, ar
refraktoriskt passande och hindrar kopparpartiklarna fran att agglomerera. Vidare
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fungerar zinkoxid som en svavel och kloriduppfangare, vilka verkar som gift pa

kopparmetallen och begransar pa bildningen av dimetyleter tillsammans med
aluminiumoxiden. Metanolreaktionen 6ver en kopparkatalysator anses okanslig
vad det galler specifik aktivitet ("turnover frequency”) under de forhallanden som

galler vid modern metanolsyntes [82]. Detta betyder att processen ar relativt
okanslig mot katalysatorparametrar sasom sammansattning, storlek pa
metallkristallerna, bararmaterial, katalysatorns framstéliningsmetod, promotorer
och féroreningar etc.

Metanolsyntesens kinetik ar mycket komplex och paverkas av parametrar som
katalysatormaterial, fysikaliska andringar som katalysatormaterialet genomgar
under det att reaktionen fortloper, den momentana gassammansattningen,
reaktortemperatur och tryck [5]. En modern lagtrycksprocess med koppar-
zinkkatalysator fortloper snabbt till termodynamisk jamvikt, vilket gor att
kinetiken i sig inte har sa stor betydelse. Dessutom ar kinetiken hos kommersiella
katalysatorer mer eller mindre kand.

Vid framstallning av en metanolkatalysator ar det mycket viktigt att den inte
fororenas av metaller som katalyserar Fischer-Tropschprocessen eftersom dessa
verkar vid ungefar samma forhallanden. Vidare far inte nickel och jarn f& kontakt
med den syntesgasen under metanolprocessens reaktionsbetingelser pa grund av
deras formaga att bilda flyktiga karbonyler (Ni(GOPe(CO}). Dessa karbonyler
bildas vid laga temperaturer och faller ut som metaller vid htga temperaturer i till
exempel varmevéaxlare, etc. Metanolreaktorer ar darfor oftast tackta invandigt med
koppar aven om invandiga detaljer oftast ar gjorda av rostfritt 18/8 stal.

For att motverka bildning av hogre alkoholer bor alkalimetaller uteslutas fran
katalysatormaterialet. Dimetyleter bildas genom dehydrering av metanol eller
genom hydrering av kolmonoxid i narvaro av.@4, vilket ar den vanligaste
bararen. Dock &r detta tillskott forsumbart for Cu/ZnO-katalysatorn, som
innehaller ca 7,5 % ADs. Aven om allt pekar pa att ren kopparmetall ar det basta
alternativet for framstélining av ren metanol, har Nonneman och Ponec [83] visat
att ren kopparmetall &r inaktiv och att en liten mangd alkalimetaller behévs for att
satta igang processen.

Boudouardreaktionen, som resulterar i koldeponering pa katalysatorytan, sker
inte namnvart om temperaturen i reaktorn halls under kontroll trots att den &r
termodynamiskt gynnad vid metanolsyntesens reaktions betingelser.

For att hoja den relativt laga omsattningen per genomgang (ca 20 %) kan
metanol under reaktionens gang avlagsnas fran reaktorn for att pressa jamvikten at
mer metanolproduktion [84-85]. | nulaget separeras metanol vid varje genomgang
och resterande gas recirkuleras [67]. Forhdllandet farskinmatad
syntesgas/recirkulerad gas ligger darfér omkring 0,2.

Andra katalysatormaterial som kan katalysera metanolsyntesen ar exempelvis
Cu/ThG [86-88]; CuCgs, CuLa.ss, CuPes [88]; Cu/ZrG [89] och Pd/SiQ@[90-

91], men de har visat sig vara mycket kansliga for koldioxiddeaktivering.

3.43 Brookhavens viitskeformiga ligtemperaturprocess

Brookhavens vatskeformiga lagtemperaturprocess ar ursprungligen baserad pa
NaH/RONa/M(OAc) katalysatorer utvecklade vid Brookhaven National
Laboratory [92-93], dar RONa vanligtvis ar en alkalimetoxid, KQCHch
M(OAC), ett nickelsalt. Katalysatormaterialet ar helt 16st i ett I6sningsmedel,
oftast trietylenglykol-dimetyleter (triglym)Syntesen sker vid 80-12@ och ger
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en syntesgasomsattning pa > 90 % per genomgang med > 95 % selektivitet
gentemot metanol. Man kan ocksa na en selektivitet pa upp till 78 mol% for
metylformat med samma system [94]. Vid anvandning av nickel som
katalysatormaterial maste bildning av den giftiga nickelkarbonylen hindras, som
tidigare namnts. Systemet ar mycket koldioxidkansligt, vilket gor att inget
kommersiellt inférande av denna process ar aktuellt i nulaget [85]. Ett annat
homogent metanolsyntessystem har undersokts av Marchionna et al. [95-96], som
bygger pa ett katalysatorsystem bestaende av Ni(S&DCH.

3.4.4 Konkurrerande metanol/metylformatsyntes

Metanol kan ocksa framstéllas via en tvastegsprocess med metylformat som
intermediar [97].

CH3OH + CO= CH;OCHO (3.10)
CH;OCHO + 2H = 2CH,OH (3.11)

Reaktion (3.10) katalyseras av alkalialkoxider (NaQCHKOCH;, etc.) och
hydreringsreaktionen (3.11) av kopparkromit. Alkoxiderna reagerar med vatten
och koldioxid under bildning av alkaliformater och alkalimetylkarbonater, vilket
betyder att dessa amnen maste separeras fran reaktantstrommen [98-99]. Detta
sker i en slurryreaktor vid 10-18%C och 50-65 atm, dar hdga omséattningar
metanol per genomgang kan nas med katalysatormangder som ar jamférbara med
kommersiellt bruk [98-103].

3.4.5 Metanolsyntes i viitskefas (LPMEOH)

Sherwin och Frank [104] utvecklade 1976 en metanolsyntes som arbetar i
vatskefas (LPMEOH). Foérdelarna med denna process ar att den kan ske med
kolmonoxidrik syntesgas erhdllen fran moderna forgasare, har en forhojd
Overforing av det exoterma reaktionsvarmet och ger hdg omséttning per
genomgang [75,105]. Ett av de storsta problemen med konventionella
gasfasprocessen &r att transportera bort det hoga reaktionsvarmet och samtidigt
sakerstalla en exakt temperaturstyrning for att erhalla hog reaktionshastighet och
optimal  livslangd p& Kkatalysatorn. LPMEO#processen  anvander
katalysatorpartiklar av liten storlek som ar suspenderade i ett vatskeformigt
kolvate, vanligtvis en mineralolja. Oljan verkar som en temperaturutjamnare och
ett varmetransportmedium, som 6verfor reaktionsvarmet fran katalysatorytan via
vatskeslurryn till kokande vatten i en intern tubvarmevéaxlare. Man havdar att
slurryreaktorn kan uppna betydligt hogre omséattning av syntesgasen per
genomgang &an sina motsvarigheter bland gasfasreaktorerna [106]. Processen
katalyseras av Cu/ZnO//D; och kan arbeta med syntesgas rik pa vatgas, rik pa
kolmonoxid, fri fran koldioxid eller fri fran kolmonoxid. Processen utvecklades
framst for att tillverka ett bransle fran kol som kan brinna rent och darmed tka
elproduktionen vid en Integrated Gasification Combined-Cycle (IGCC).

1981 borjade US Department of Energy att stodja forskning pa den flytande
metanolprocessen utférd av Air Products and Chemicals Inc (se figur 3.6) [76].
Detta resulterade i att en demonstrationsanlaggning byggdes i Kingsport,
Tennessee i samarbete med Eastman Chemical Company, som redan hade en
IGCC-anlaggning pa platsen. Denna metanolanlaggning togs i bruk 1997 och har
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sedan dess producerat mellan 300 och 350 m*/dygn och har inte pavisat nagra
begransningar uppat. Processen har bekraftat att LPNIER# en kontinuerlig

och jamn produktion av metanol och p& grund av detta har
demonstrationsperioden forlangts for att ytterligare tester ska kunna utféras for
ytterligare forbattring.

Kol/ Syre Syntesgas Kemilalic-
Slurry produktion

Svavelfri f
syntesgas

Metanol-
atervinning

Primiir
A gasrening
2

Sekundir
svavel/
karbonyl-
rening

Metanol/DME-lager
Fiirsk slurryolja

Katalysator-
framstillning

katalysator

=
Vatten —=

Metanol/DME-
syntesreaktor

Katalysatorslurry-
dtervinning

Figur 3.6. Flodesdiagram for Air Products LPMEOH J-process [76]

3.4.6  Avligsna metanol for att hoja omséittningen

Metanolsyntesen ar jamviktsbegransad, vilket gor att mangden producerad
metanol per genomgang ar relativt 1ag. For att hdja denna maste man fa jamvikten
att drivas mot tillverkning av metanol. Det mest effektiva sattet att astadkomma
detta ar att avskilja metanol sa fort det producerats. Berty et al. [107] utvecklade
just en sadan metod kallad "Beating the equilibrium”. Detta uppnaddes genom att
lata ett hogkokande inert losningsmedel - tetraetylenglykol-dimetyleter
(tetraglym) — floda i motsatt riktning mot syntesgasen genom den packade
reaktorbadden och absorbera den metanol som bildats. Detta resulterade i en 6kad
syntesgasomsattning och att syntesgasrecirkulation i det narmaste eliminerades.
Detta kan visa sig I6nsamt i framtida metanolanlaggningar. Dock betyder
introduktion av l6sningsmedel ytterligare separation med eventuell
fororeningsrisk.

Ett annat satt att separera bort metanol ar genom selektiv adsorption [108] eller
sa kallad "interstage removal’ [109-110]. | selektiv adsorption adsorberas
metanolen p& en amorf krackerkatalysator -0 — for att sedan desorberas
vid andra reaktionsbetingelser. Detta kraver dock antingen tva reaktorer som
alternerande  adsorberar/desorberar eller en cirkulerande fluidiserad
katalysatorbadd som desorberas i ett utrymme utanfor reaktorn for kontinuerlig
produktion. "Interstage removal” betyder att metanolen absorberas mellan tva
eller flera reaktorer lagda i serie i en motstromsabsorption med tetraglym som
l6sningsmedel. Detta betyder dock separation av lésningsmedel och eventuell
fororeningsrisk, som tidigare papekats.
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3.4.7 Direkt syntes av dimetyleter

Ytterligare ett satt att h6ja omsattningen av syntesgas till metanol ar att omvandla
metanolenin situ ytterligare till en annan kemikalie och darigenom driva
jamvikten mot metanoltillverkning. En sadan kemikalie ar dimetyleter (DME),
som bildas genom dehydratisering av metanol i narvaro av en sur katalygator —
Al,O3[5]. Metanoldehydratisering till DME ar inte jamviktsbegransad, vilket gor
att en mycket hog omvandling av syntesgasen mojlig — metanoldehydratiseringen
driver metanolsyntesen. Direkt syntes av DME (3.14) ar sammansatt av
metanolsyntes  (3.12), dehydratisering av  metanol (3.13) och
vattengasskiftreaktionen (2.5).

4 H, + 2 CO= 2 CHOH (g) AH %, =-181 kJ/mol  (3.12)
2 CHOH (g) = CHzOCHz + H,O (g)  AH 9 = -43 kd/mol (3.13)
CO+HO (g) = H+ CO AH 3 = -41 kd/mol (2.5)
Netto: 3 H,+3CO= CHOCH; (g) + CQ  AHg =-265kJ/mol  (3.14)

En fordel forutom den hdjda omsattningen ar att systemet kan arbeta vid mycket
lagre tryck [111]. Metanol/DME-processen nar sin maximalomsattning (ca 60 %
syntesgasomsattning) redan vid 2 MPa. DME kan anvandas som motorbransle,
energilagrare, drivmedel till aerosolsprayer, i "Topsge Integrated Gasoline
Synthesis™-processen (TIGAS) och som intermediar till kemikaliesyntes [112].
TIGAS ar en modifierad methanol-to-gasoline-process (MTG). MTG-processen
utformades av Mobil (humera ExxonMobil) och blev kommersialiserad av
Synthetic Fuels Corporation pd Nya Zealand [113]. Denna anlaggning innehas
numera av Methanex. For att forbattra ekonomin hos MTG-processen utvecklade
Haldor Topsge en modifierad MTG-process — TIGAS — dér processen sker i tre
steg: syntesgasproduktion, metanolsyntes och omvandling av metanol till bensin.
Har kan aven dimetyleter anvandas som bas fér bensin.

Brown et al. [114] och Gogate et al. [115] har undersokt en direkt syntes av
DME i flytande fas (LPDME) och jamfér den med LPMEOH och en vanlig
metanolsyntesprocess. De har visat att LPDME har en nastan dubbelt s& hog
omvandling av syntesgas som LPMEOH och aven en mycket hégre omvandling
an vanlig metanolsyntes liksom att en enreaktor-DME-process driven med
syntesgas fran kol har hogre omsattning an LPMEOH. Ytterligare forskning
erfordras for att denna process ska kunna kommersialiseras, framfér allt maste
optimala reaktionsbetingelser faststallas.

3.4.8 Metanol som briinsle och syntes av oktantalshdjaren MTBE

Sedan bensinbriserna har hojts och miljokraven pa utslapp fran bilar skarpts har
forskning pa alternativa fordonsbranslen och oktantalshojare varit intensiv [5].
Metanol ar i sig ett mycket rent bransle och brinner vid lagre temperaturer én
bensin och diesel vilket medfor lagre emissioner av kvaveoxider [116]. Vid
anvandning av metanol som bransle i férbranningsmotorer ar verkningsgraden
jamfort med bensin hogre eftersom det optimala luft/bransleforhallandet medger
drift vid 30 % luftbverskott [117]. Utslappen av kolvaten och kolmonoxid &ar
ocksa lagre for metanol &an for andra jamférbara branslen. Ozonbildnings-
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potentialen fér metanol ar ocksa lagre beroende pa branslets lagre fotokemiska
aktivitet. Darfor har foérsok utforts att introducera metanoldrivna fordon. Metanol
har dock nackdelar i att vara giftig, relativt lattflyktig och kan verka korrosivt pa
olika delar i motorfordon. Darfor har fokus riktats mer pa etanol i de delar av
varlden dar man anser sig ha potential att kunna tillverka billig biobaserad etanol.

Pa vart laboratorium pa KTH har vi bedrivit forskning rérande anvandning av
sonderdelad metanol (2,H CO) som motorbrénsle [118]. Metanol anvands i
detta fall som vatgaslagrare och vatgas medger mycket mager drift, d v s hdga
luftoverskott. Detta driftsforhallande ger hog verkningsgrad och mycket laga
emissioner av de reglerade komponenterna kolvaten, kvaveoxider och
kolmonoxid. Pa grund av vatgasens hoga flamhastighet kan man anvanda fullt
oppet spjall i en stor del av motorns driffomrade. Detta leder till sankta
pumpforluster i motorn, vilket leder till en betydligt 6kad verkningsgrad jamfort
med konventionella branslen, speciellt i stadstrafik. Dessutom ar emissionerna av
kvaveoxider mycket laga. Systemverkningsgraden Okar genom att avgasvarmet
utnyttjas for sonderdelningen av metanol. Sénderdelad metanol ar aven ett
intressant bransle for att sanka de hoga emissionerna av oforbrant bransle under
kallstart [119].

Metanol har dock fatt ett starkt fornyat intresse pa senare ar genom
utvecklingen av bransleceller som kan drivas med vatgas fran reformerad
metanol. Inom transportsektorn finns det en hog en potential fér att minska
emissionerna genom anvandning av fordon utrustade med bransleceller [120-121].
Aven om detta fortfarande ar pa utvecklingsniva, konkurrerar manga biltiliverkare
om att forst kunna lansera den forsta helt fungerade branslecellsbilen [122].
Problemet med inférandet av ett nytt bransle ar distributionen vid tankstationer,
etc, aven om infrastrukturen kan modifieras om ett beslut tas att introducera stora
volymer av branslecellsbilar [123].

Av metanol kan man ocksa goéra oktantalshoéjande substanser, aven om metanol
i sig kan anvandas som en, eftersom researchoktantalet (RON) ar ca 114 [124]. Ett
exempel pa en sadan ar metyltertbutyleter (MTBE) som ar oktantalshojaren i
Reformulated Gasoline (RFG) [5]. RFG introducerades i USA under mitten av
1980-talet pa grund av hdga halter kolmonoxid i vissa stader, vilket MTBE
hjalper till att reducera. MTBE syntetiseras fran isobuten och metanol och ar en
syrakatalyserad reaktion (3.17). Syntesen innebar dehydratisering av dimetyleter
till isobutanol (3.15) och vidare till isobuten (3.16) for att slutligen syntetiseras
tillsammans med metanol till MTBE (3.17) [18].

2 CHOCH; — C4HgOH + HO (3.15)
C4HyOH — C4Hg + H,O (316)
CH:OH + (CHy),C = CH — CHOC(CHy)s (3.17)

3.4.9 Syntes av hogre alkoholer fran syntesgas (HAS)

Syntes av metanol plus hogre alkoholer fran syntesgas (HAS) ar ett gammalt
forskningsomrade, som fastan manga undersokningar har utforts och ett okat
behov finns, aldrig kommersialiserats. Nagra bra sammanstallningar har gjorts av
Forzatti et al. [125] och Mills [84]. HAS producerar en blandning axC&
alkoholer och kan katalyseras av manga olika material (se tabell 3.5) som alla ger
olika forhallanden mellan alkoholerna.



Tabell 3.5. Nagra framtagna katalysatormaterial for syntes av hogre alkoholer
fran syntesgas [5]

Alkohol [%] C C, Cs Cy Cs Katalysator
MAS (SEHT) 69 3 4 1 9  K/Zn/Cr
Substifuel (IFP) 64 25 6 2 2,5 K/Cu/Co/Al
Octamix (Lurgi) 62 7 4 8 19  Alkai/Cu/Zn/Cr
HAS (Dow) 26 48 14 3,5 0,5 CoSMoS,/K

* Metanol kan bli eliminerad genom recirkulation, vilket 6kar etanolhalten
Dow: Raka alkoholer

Lurgi: Isobutanol utgot 70 % av,@lkoholerna

SEHT = Snamprogetti / Enichem

IFP = Institut Frangais du Petrole

3.5 FISCHER-TROPSCH-PROCESSEN

Det forsta patentet pa Fischer-Tropsch-processen togs av BASF 1913, som
tidigare namnts [5,74]. Patentet behandlade omvandling av kolvaten till
oxygenerade &mnen genom hydrering av kolmonoxid Over mestadels
oxidkatalysatorer vid hogt tryck. 1923 erhdll Fischer och Tropsch en stor mangd
oxygenerade produkter fran syntesgas genom att anvanda alkaliserat jarn och
andra katalysatorer. Produkten kallades Synthol. Samma ar syntetiserade Fischer
och Tropsch tyngre kolvaten med hjalp av nickel- och koboltkatalysatorer vid
atmosfarstryck. (De patent som BASF innehade rorde hogre tryck.) Darefter
initierades stora forskningsinsatser i flera lander, bland annat i USA, England och
Japan. Fischer och hans medarbetare vid Kaiser Wilhelm Institut far
Kohlenforschung i Muhlheim (KWIK — numera Max-Planck-Institut far
Kohlenforschung) utvecklade Ni-Th@iselgur- och Co-Th@
kiselgurkatalysatorer for FT-syntes. Nickelkatalysatorerna visade sig producera
for hdga halter av metan. Under andra varldskriget drevs FT-synteser i Tyskland,
som katalyserades av kobolt under 0,2-2,0 MPa tryck. Detta katalysatormaterial
byttes ut mot alkaliserat jarn efter krigets slut pa grund av att kobolt var dyrt och
svart att fa tag pa.

Manga olika upptackter folide genom forskningen p& FT-processen under
efterkrigstiden. Pichler producerade hdgmolekylara kolvatevaxer med hjalp av
ruteniumkatalysatorer vid hoga tryck [126]. Fischer och Pichler utvecklade en
process kallad isosyntesen under det att de undersdkte nya katalysatormaterial och
mekanismer for FT-syntesen [127]. Roelen upptackte den homogent katalyserade
hydroformyleringsreaktionen, oxoreaktionen, som idag anvands 6ver hela varlden
for att producera aldehyder och alkoholer av olefiner och syntesgas, nar han
gjorde mekanismstudier pa FT-processen [128].

Under efterkrigstiden utvecklade ocksa Ruhrchemie och Lurgi den process som
sedermera kommersialiserades genom Sasol 1 i Sydafrika. Processen baserades pa
jarnkatalysatorer i fasta baddar vid medeltryck och blir senare kallad Arge-
processen. Sasol 1 startades 1955. Tva ar innan togs en FT-process baserad pa en
fluidiserad reaktor innehallande en jarnkatalysator i bruk, vilken strax darpa lades
ned pa grund av 6kade naturgaspriser.
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3.5.1 Kemin bakom Fischer-Tropsch-processen

Fischer-Tropsch-processen (FT) ar heterogent katalyserad av metaller dar
kolmonoxid kemisorberar och som ar extremt kansliga mot svavelforgiftning.
Dessa metaller har en tendens att bilda karbonyler vid hdga tryck, men vid
temperaturer som ar for laga for FT-syntesen.

Vid hydroformylering av kolvaten adsorberar kolmonoxiden dissociativt pa
nagra katalysatormaterial och under speciella reaktionsbetingelser medan den pa
andra adsorberar associativt. Ytterligare andra kan adsorbera enligt bada
mekanismerna. En forklaring ges i figur 3.7 [129].

Cr Mn Fe

Rums- Temperatur
temperatur  vid FT-syntes
298 K 473-573 K

Figur 3.7. Metaller som adsorberar kolmonoxid dissociativt och associativt vid
rumstemperatur och Fischer-Tropsch-syntesens temperatur [129]

De streckade linjerna representerar delningen mellan dissociativ och associativ
adsorption vid respektive temperatur [129]. Till vanster om linjerna dissocierar
kolmonoxiden pa katalysatorytan medan den associerar for amnen till h6ger om
linjen vid angiven temperatur. Vid 6kad temperatur flyttar sig linjen till hdger, det
vill séga fler metaller har dissociation som mekanism. Det ar relativt vedertaget
att metaller till vanster om linjerna (tillater dissociativ adsorption) katalyserar FT-
syntesen, medan metaller till hoger (tillater associativ adsorption) katalyserar
metanolsyntesen [130-132].

Fischer-Tropsch-syntesen producerar ett brett spektrum olika kolvaten och
oxygenerade amnen. Merparten av kolvatena ar paraffiner och olefiner, dar
paraffiner med rak kolkedja och nagra 2-metyl-paraffiner respektive primara
olefiner med rak kolkedja dominerar, medan primara alkoholer ar de oxygenerade
huvudamnena. Detta gor att ett stort antal reaktioner sker samtidigt vid FT-syntes.
De framsta ar reaktionerna (2.5-2.6) och (3.18-20) listade nedan [5].

Paraffiner: (2n+ 1) H+n CO— C,Hz,+2 +n HO (9) (3.18)
Olefiner: 2n H; +n CO— C,Hy, +n HyO () (3.19)
Alkoholer: 2nHy; +n CO— C,Hp,+1)0OH + (n — 1) HO (9) (3.20)
Vattengasskift: CO+HO=H,+CO (2.5)
Boudouard: 2CO0=C(s)+CQ (2.6)
Kolutskiljning: H, + CO— C (s) + HO (9) (3.22)
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For katalysatorer som katalyserar vattengasskiftreaktionen (2.5) bra (alkaliserat
jarn) reagerar det vatten som bildas i reaktionerna (3.18-3.20) med kolmonoxid
under bildning av vatgas. Detta resulterar i att en lags€C®Fomsattning
registreras an vad som verkligen ar fallet. For katalysatorer som inte katalyserar
WGS (kobolt) ar vatten den storsta produkten.

Pa grund av den stora spridningen av producerade kolvaten har stor forskning
utovats for att hitta satt att géra Fischer-Tropsch-syntesen mer selektiv fér amnen
som bensin, diesel, ,&4-olefiner och alkoholer. Glykoler kan inte produceras
med FT-syntes och aromater blir bara betydande vid hdga reaktionstemperaturer.

Nar flera produkter kan produceras fran samma utgangsmaterial bestams de
individuella mangderna av deras respektive reaktionshastigheter och
reaktionsmekanismer. Vid driftstemperaturen for FT-syntesen skiljer sig de
termodynamiskt férutsagda produkterna stort fran de verkligt producerade [74].
Anderson [74] och Frohning et al. [133] papekade att reaktionsentalpin har stor
betydelse for vilka produkter som bildas i och med att FT-syntesen &r starkt
exoterm. Temperaturstyrning ar troligtvis ocksa det storsta problemet vid praktisk
anvandning eftersom ungefar 25 % av energin i syntesgasen omvandlas till varme.
For stora temperaturékningar kan ge upphov till odnskade produkter,
kolutskiljning, deaktivering av katalysatorn eller det mekaniska sonderfallet av
densamma.

Reaktionsvarmet per kolatom hos produkten varierar mycket lite med
temperaturen [5]. Det 6kar med 6kande kolkedjelangd hos paraffiner och minskar
hos olefiner. Entalpi&ndringar for de reaktioner som ger kolvéaten och koldioxid ar
hogre an for motsvarande reaktioner som producerar vatten. Detta beror pa
vattengasskiftreaktionen. Reaktionsvarmen foér bildning av alkoholer &r ocksa
relativt oberoende av temperatur och 6kar med 6kande kolkedjelangd.

FT-syntesen sker vanligtvis under 0,1-4 MPa tryck med ca 425 °C som Gvre
temperaturgrans. | och med att FT-reaktioner medfér minskning i molantal dkar
omsattningen av syntesgas snabbt vid Okat tryck vid angiven temperatur.
Reaktionsbetingelserna begransas dock av produktvalet i och med att
selektiviteten &r bade tryck- och temperaturberoende. Likasa kan katalysatorns
nedbrytningshastighet spela in vid val av reaktionsbetingelser.

Vid jamviktsstudier visar det sig att primara alkoholer med rak kolkedja utom
metanol kan produceras till stor mangd genom FT-syntesen [134]. Metanol
produceras till valdigt liten méngd i FT-syntesen.

| och med att FT-syntesen ar mer kinetikstyrd &an styrd av jamviktsforhallanden
kan man bara fa begransad information fran termodynamiken [5]. Vissa slutsatser
kan dock dras:

* Metanproduktion gynnas starkt

* Den relativa stabiliteten hos somliga amnen varierar med FT-processens
temperatur (25-425 °C) — paraffiner > olefiner > alkoholer

» For olefiner gynnas produktion av amnen med hogsta kolantalet under FT-
betingelser till skillnad fran paraffinerna dar lagsta kolantal ar mest
gynnad (metan). Over 425 °C vid 0,1 MPa blir detta forhallande omvéant
och latta olefiner blir gynnsammast.

» FOr alkoholerna ar de alkoholer med hogst kolantal mest gynnade.
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« Jamviktsomsattningen av syntesgas Okar vid okat tryck pa grund av dess
paverkan av katalysatorns aktivitet och selektivitet (liksom temperatur).
Den 6vre anvandningsgransen for jarnkatalysatorer ar 3-4 MPa och ca.
400 °C.

» Vattengasskiftreaktionen ar gynnad under FT-reaktionsbetingelser. Jarn
katalyserar reaktionen extra bra.

» Koelbel-Engelharth-reaktionen dér kolmonoxid och vatten producerar
kolvaten &r termodynamiskt mer gynnad an FT-syntesens reaktioner

» Koncentrationerna av n-paraffiner och priméra olefiner med rak kolkedja
Overstiger jamviktskoncentrationerna betydligt vid FT-syntesbetingelser.
Detta betyder att isomeriseringsreaktioner inte har stor betydelse.

» Reaktion mellan eten och syntesgas, respektive etanol och syntesgas ar
termodynamiskt mojligt. Reaktion mellan tyngre olefiner eller tyngre
alkoholer med syntesgas ar mindre gynnad. Termodynamiskt ar reaktion
mellan metanol och syntesgas mer sannolik &n mellan etanol och
syntesgas.

* Mangden oxygenerade amnen (alkoholer, aldehyder, syror och ketoner)
produceras till mycket stérre mangd &n givet av termodynamiska
berakningar. De paverkar dock varandra vid FT-syntesbetingelser (3.22-

24) [135].
CHsCH,0OH = CH,CHO + H (3.22)
CHsCHO + HO = CH,COOH + b (3.23)
CHyCOCH; + Hp = CH;CHOHCH, (3.24)

* Hydrering av olefiner och dehydrering av alkoholer ar termodynamiskt
gynnade. Olefiner och paraffiner kan darfor ocksa bildas genom dessa
reaktioner utdver deras primara reaktioner.

* Boudouard-reaktionen (2.6) ar gynnad under alla FT-syntesbetingelser,
men kan dock undertryckas.

Forsok att faststélla en allman reaktionshastighetsekvation for FT-syntesen har
misslyckats pa grund av katalysatorparametrarnas for stora kinetikpaverkan
(framstallningsmetod, sammansattning och aldrande) liksom paverkan av
reaktionsbetingelser och diffusionsfenomen som involverar katalysatorn och
reaktanter, intermedidrer och produkter. Sammanstéliningar av Kkinetiska
undersokningar av nickel-, kobolt-, jarn- och ruteniumkatalysatorer finns i
referenserna [74, 134, 136-139]. Undersokningarna &r dock oftast utférda i
laboratorieskala vid lag omséattning.

Dry [139-140] undersokte reaktionskinetiken for jarnkatalysatorer i pilotskala,
med ett stort antal varierade reaktionsbetingelser och hdg omsattning (aven
kommersiella reaktionsbetingelser). Han fann att reaktionshastigheten var direkt
proportionell endast med vatgasens partialtryck vid laga omsattningar och att
vatten hade en negativ inverkan pa reaktionshastigheten vid htga omsattningar.
Koldioxid hade dock mycket liten paverkan pa kinetiken. Enligt dessa
observationer stallde han upp reaktionshastighetsuttryck enligt ekvation 3.25-3.26.
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r=mp,, (3.25)

a mPe, PHz

= (3.26)

Pco + PHZO
Ekvation 3.25 liknar den uppstéalld av Anderson [134] och passar de resultat som
Sasol erhdllit. Med detta uttryck tillsammans med vattenskiftreaktionen har
pilotanlaggningar och kommersiella anlaggningar med bade fasta och fluidiserade
baddar kunnat simuleras [139]. En nagot annorlunda reaktionsmodell har stallts
upp av Satterfield [141].

3.5.2 Mekanism

Den inre reaktionsmekanismen i Fischer-Tropsch-syntesen &r stegvis kedjedkning
— polymerisation av —CHgrupper pa katalysatorns yta. Detta galler oavsett
vilken produkt som bildas. Manga undersokningar har gjorts pa kemisorberade
intermediarer pa katalysatorytan av vilka nagra visas i figur 3.8 [142].
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Figur 3.8. Ndgra ytadsorberade intermedicirer vid Fischer-Tropschsyntesen [142]

Pa grund av detta stora antal intermediarer har manga olika mekanismer
foreslagits [74, 132, 134, 136, 139, 143]. Det har dock blivit vedertaget att
kedjedkning sker genom stegvis polymerisation. Anderson med medarbetare [74,
134, 144] analyserade produktspridningen for olika katalysatorer i fasta baddar.
De fann att grafer av Idf,/n mot kolantalet» gav rata linjer for ett stort antal
produkter @, = viktsfraktion av en specifik produkt). Detta betydde att
sannolikheten for kedjedkning ar mer eller mindre konstant och gav uttryck
(3.27). I de flesta FT-mekanismer antas monomerer vaga lika mycket oavsett var i
kolkedjan de befinner sig.

W =nld-a)’a"? (3.27)
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Detta uttryck &r ekvivalent med Schulz-Flory-ekvationen, dar FT-syntesen
bahandlas som en polymerisationsprocess [145-146]. Darfor kallas ekvation
(3.26) numera for Anderson-Schulz-Flory-ekvaktionen (ASF) och &r oftast
skriven i logaritmisk form (3.28).

W}’l
log
n

=nloga +

A-a)’ (3.28)
a

Foljden av ASF-ekvationen ar att metan kan syntetiseras till 100 % selektivitet
medan alla andra produkter har valdefinierade selektivitetsmaxima (se figur 3.9)
[84]. Sannolikheten for kedjedkning, @, &ar forhallandet mellan
hastighetskonstanten for propagering och summan av hastighetskonstanterna for
propagagering och terminering.
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Sannolikhet for kedjedkning,

Figur 3.9. Kurva beskrivande berdiknade selektiviteter produktutsnitt som en
funktion av sannolikheten for kedjeokning [84]

Flertaliga understkningar understryker att ASF-ekvationen kan forutsaga
mangden producerbar metan, bensin, diesel respektive vaxer genom FT-syntesen.
De hogsta selektiviteterna, uttryckt i vikt%, som kan erhallas med FT-syntes &r
metan 100, eten 30,4 -olefiner 56 och bensin 48.

Vid produktion av vax med FT-syntes i fasta baddar finns det en markbar
andring i lutningen hos-plotter kring Go, vilket ger tvaa-varden dar det sista
alltid ar hogre an det forsta [140]. Resultatet ar att en 6kning av hégmolekylara
produkter sker. Detta har tydligt observerats vid slurryprocesser.

Mycket forskning har utforts pa FT-syntesens mekanism genom tiderna, varvid
Biloen et al. 1979 [148] presenterade bevis for stegvis infogande aertidter
producerade fran syntesgas. Ponec [148] och Rofer-DePoorter [149] papekade
dock att olika vagar med samma intermedidrer kan ge olika produkter och att
olika intermediarer kan leda till samma produkter. En trolig mekanism for FT-
syntesen ar avbildad i figur 3.10 [140].
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Figur 3.10. Mojlig mekanism for Fischer-Tropsch-syntesen [140]
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Initiering sker huvudsakligen genom dissociation av kolmonoxid, som kanske
underlattas av kemisorption av vatgas. Det adsorberade kolet kan saledes
tilsammans med vatgas bilda Gldomerer pa katalysatorytan (framst §.H

Propageringen — kolkedjetillvaxten — sker huvudsakligen genom stegvis
inympning av CH-enheter i ytadsorberade kolvatekedjor, men kan ocksa ske
genom adsorbering av kolmonoxid tillsammans med reaktion med vétgas.

Termineringen sker antingen genom alkylbildning, reaktion med vatgas eller
oxygenatbildning med kolmonoxid. Alkyleringen ger omattade kolvaten,
vatgasterminering mattade kolvaten och oxygeneringen aldehyder, alkoholer och
syror. Oxygenering sker genom att kolmonoxid infogas i en ytadsorberad
kolvatekedja och tillsammans med vatgas bildas aldehydgrupper, OH-grupper och
COOH-grupper (syra involverar &aven vatten). Alkoholselektivitet hos
jarnkatalysatorer ar direkt propotionell med partialtrycket av véatgas, vilket ocksa
olefin/paraffin-forhallandet ar. Syraselektiviteten daremot antas vara beroende av
koldioxidhalten.
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Kolutskiljning — bildning av grafitiskt kol pa katalysatorytan — sker genom
agglomerering av adsorberade kolatomer fran kolmonoxidens dissociation.

De bararmaterial som anvands for Fischer-Tropsch-syntes ar oxider som ar
svara att reducera (SiQAI,03, MgO, ThQ, LaOs; och ZnO) [5]. Dessutom
anvands kemiska promotorer for att undertrycka hydrering, Oka
kolmonoxiddissociationen, 6ka bildning av langkedjade kolvaten och minska
omsattningsaktiviteten av kolmonoxid. Dessa kemiska promotorer utgors oftast av
alkalimetaller och dess salter {®).

FT-katalysatorer kan forlora sin aktivitet av flera olika skal, sintring (6kad
kristallstorlek orsakar minskar aktiv katalysatoryta), omvandling av aktivt
material till ett inaktivt (metalloxidation), kolutskiljning eller kemisk forgiftning
av katalysatorytan (svavelforgiftning) [5].

3.5.3 Kringga kedjetillvixtkinetiken — Anviindning av zeoliter

Ett séatt att minska produktspridningen hos en Fischer-Tropsch-process ar att
introducera krackningskatalysatorer — zeoliter [5]. Antingen introducerar man
zeolitiskt material i1 sjalva FT-reaktorn eller anvander ett eller flera
efterkommande krackersteg. Tillforsel i reaktorn sker antingen genom att FT-
katalysatorn ar lagd pa zeolitbarare eller blandad med separat zeolitiskt material.
Aven om manga zeolitiska material har undersokts, har Mobils formselektiva
ZSM-5-katalysator anvants vid de flesta undersdkningar. FT-katalysatorers
optimala arbetstemperaturer &r oftast lagre an for ZSM-5, vilket gor att
enreaktormodeller arbetar vid intermediara temperaturer. P& grund av detta
anvands helst flerreaktormodellen i och med att optimala temperaturer kan
anvandas for respektive katalysator.

Nijs et al. [150] var de forsta som anvande sig av zeoliter for att begréansa
kolkedjetillvaxten i en Fischer-Tropsch-process. FT-syntesen utfordes katalyserad
av Ru/SiQ och gav en ASF-spridning med 60 % av produkten tyngreian C
Efter att en RuNa-zeolit blandats med FT-katalysatorerna erhdélls en produkt med
mindre &n 1 % Over £z, men med en odnskad 6kning av metanselektiviteten.

Den effekt som zeoliterna har pa produkterna beror framst pa krackning av
tyngre kolvaten till lattare pa grund av formselektivitet. Detta betyder att stora
kolvatemolekyler fastnar i zeoliternas halrum, varvid de spjalkas upp till mindre,
medan mindre kolvatemolekyler passerar obehindrat.

Mobil har utvecklat en FT/ZSM-5-slurry-process i tva steg, som bestar av en
kombination av en FT-slurryreaktor med en fast badd ZSM-5-reaktor [151]. Den
baserades pa en undersokning av en pilotanlaggning och ar utformad for
bensintillverkning. Produkten ar dock nagot annorlunda mot normal FT-syntes i
och med dess héga aromatinnehall.

3.5.4 Sasols Fischer-Tropsch-processer

1955 startades Sasols forsta Fischer-Tropsch-anlaggning i Sasolburg Sydafrika,
Sasol 1 [5]. Sasol 2 startades 1980 och Sasol 3 1983 i Secunda. Syntesgasen till
Sasols anlaggningar kommer fran férgasning av kol med Lurgi-processen, vilket
ger en syntesgas med/BO-forhallande pa omkring 2.

Sasol 1 anvande sig ursprungligen av tva typer av reaktorer — en tubreaktor
med fast badd (ARGE-reaktorn) och en cirkulerande fluidiserad baddreaktor
(Synthol-reaktorn). ARGE-reaktorn Kkatalyserades av en jarnkatalysator
promoterad med koppar och kaliumsalt ,Q¥0;) medan Synthol-reakorn
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katalyserades av jarnsvamp med alkalipromotor. Sasol 2 och 3 anvéander dock
bara Synthol-reaktorer och konsumerar ungefar 40 000 ton kol per dygn. Sasol 2
ar den storsta anlaggningen i varlden som bara har ett anvandningsomrade och
varderas till flera miljarder dollar. Sasol 3 ar i huvudsak en tvillinganlaggning
som ligger strax intill Sasol 2. Sasols Fischer-Tropsch-process finns avbildad i
blockformat i figur 3.11 [140].

N, Ar
Kol Kraftverk «—— Vatten 2
Anga T
Forgasning«——{ Syrgasanlaggning—— Luft
NH,
Fenoler «—— R _ T—> Pitch A .
aror K romater
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Alkoholer [som.
Ketoner
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Figur 3.11. Sasols Fischer-Tropsch-process i blockformat [140]

ARGE-reaktorerna arbetar vid ungefar 225 °C och 25 atm och kyls med
cirkulerande vatten pa utsidan av reaktorn, medan Synthol-reaktorernas
reaktionsbetingelser ar ca. 350 °C och 25 atm [5]. | tabell 3.6 visas en nagot mer
detaljerad produktbild med avseende pa reaktor som anvands [152].

Tabell 3.6. Procentuell fordelning av produkter producerade av Sasol for
respektive reaktor [152]

ARGE-reaktorn (fast Synthol-reaktorn

Produkt bidd) (fluidiserad bidd)
CHgy 4 7
C,-Cy-olefiner 4 24
C,-Cy-paraffiner 4 6
Bensin 18 36
Medeldestillat 19 12
Tunga oljor och vaxer 48 9
Vattenlosliga 3 6

oxygenater




Pa grund av att en Synthol-reaktor ar fluidiserad har der en tre ganger sa stor
kapacitet som ARGE-reaktorn, som ar fast. Synthol-reaktorn har dock ett antal
begransningar [152]:

» Fysisk komplexitet

« Tonvis av katalysatormaterial maste cirkuleras, vilket resulterar i stort
kompressionsarbete av recirkulerad gas

 Kolutskiljning 6kar vid 6kad temperatur och minska®D-férhallande,
vilket orsakar deaktivering av katalysatormaterialet

» Markbar erosion upptrader i reaktorbojar

» Ytterligare uppskalning anses inte genomforbar
Sasol har darfor utvecklat en forbattrad reaktormodell, som bygger pa Synthol-
reaktorn — Sasol Advanced Synthol (SAS) [152]. SAS &r en konventionell
fluidiserad badd, det vill sdaga katalysatormaterialet cirkuleras inte. En SAS-
reaktor anvands i Sasol 2. Fordelarna med SAS gentemot den ursprungliga
Synthol ar:

» Lagre kostnad (halften jamfért med de gamla reaktorerna)

» Hogre termisk verkningsgrad

» Lagre tryckforluster Over katalysatorbadden, vilket medfor lagre
kompressionskostnader

» Uppfor sig isotermt

» Storre flexibilitet

« Betydligt lagre drifts- och underhallskostnader

» HOg selektivitet for tunga oljor

» HoOgre omséttning

» VYtterligare uppskalning anses inte vara nagra problem
Sasol har utvecklat ytterligare en reaktortyp — Sasol Slurry Bed Process (SSBP) —
som ar den forsta i sitt slag att bli kommersialiserad och togs i drift 1993 [153].
Den liknar SAS-reaktorn, med skillnaden att katalysatorn &r 16st i en vétska (oftast
ett FT-vax). Den anvands framst till att framstélla FT-vaxer, &ven om den skulle
kunna anpassas till annan produktion. Malet ar att kunna framstalla diesel av hog
kvalitet, aven om vaxerna kan krackas till ett sddant bransle. SSBP har ett antal
fordelar [154]:

e Lagt tryckfall

* Isoterma betingelser

» HoOg potential for uppskalning

» Katalysatorbyte ar mojligt on-line

» Forbattrad katalysatorekonomi

* God tillforlitlighet



Den produkt som Sasols anlaggningar producerar innehaller i genomaitt

metan, som Sasol tvingades aterreformera till syntesgas pa grund av att
produktionen Oversteg Sydafrikas konsumtionsbehov. Darfér har Sasols
anlaggningar bara en termisk verkningsgrad pa ca 40 %, istallet for mojliga 60 %
[155]. (Termisk verkningsgrad = lagre varmevéardet (LHV) for produkterna delat
med LHV for anvant kol)

Pa grund av det arabiska oljeembargot 1973 inriktades forskningen pa FT-
syntesen mer pa forbattrad produktion av bensin och diesel [5]. Manga
forbattringar hade gjorts pa Sasols Lurgi-forgasare, vars syntesgas renades
effektivare fran koldioxid och svavel, och mycket bra separationsmetoder till
specifika produkter hade utvecklats. De lyckades maximera produktionen av
bensin och diesel genom att separera @mnen som eten och propen och
oxygenerade amnen (etanol, attiksyra, aceton, etc). Ar 2000 producerade Sasol
totalt 7,11 miljoner ton produktmaterial, varav 70 % branslen (bensin, diesel, etc),
21 % petrokemiska utgdngsmaterial (eten, propen, oxygenater) och 9 % Gvrigt
(kolprodukter, kvavehaltiga godningsmedel och sprangamnen) [156].
Produktionen av branslen tacker ungefar en tredjedel av Sydafrikas
bransleférbrukning.

Vid sidan av syntesgasproduktionen till FT-processen ger Lurgi-forgasarna
ocksd ammoniak, svavel, fenoler, kresoler, anodrent kol och metallurgiskt rent
kol.

3.5.5 Shell Middle Distillate Synthesis (SMDS)

Royal Dutch/Shell Group har sedan 1940-talet intresserat sig for forskning och
utveckling pa vagar att omvandla kol och naturgas till flytande branslen [5]. De
utvecklade “"Shell Coal Gasification”-processen (SGP) for elproduktion med
syntesgas, vilken startades 1993 av Dutch Electricity Generation Board. 1993
startades ocksa varldens forsta "Shell Middle Distillate Synthesis” (SMDS) i
Bintulu, Sarawak, i Malaysia med syfte att omvandla naturgas till flytande
transportbranslen.

SMDS-processen bestar huvudsakligen av tre steg: produktion av syntesgas,
Fischer-Tropsch-syntesen "Heavy Paraffin Synthesis” (HPS) och "Heavy Paraffin
Conversion” (HPC). Ett blockschema av SMDS-processen ges i figur 3.12 [5].
Slutprodukter ar diesel med hog renhet, fotogen, nafta och specialprodukter som
ravaror for rengoringsmedel och specialvaxer.

Syntesgasproduktionen sker genom en kombination av angreformering och
icke-katalytisk autoterm partiell oxidation [5]. Den partiella oxidationen
omvandlar metan fran naturgas till syntesgas, medan angreformeringen
huvudsakligen drivs med de tyngre komponenterna i naturgasen p€i C
produkter frAn Fischer-Tropsch-syntesen. Den partiella oxidationen sker vid 1300-
1500 °C och 70 atm och den producerade syntesgasen har det ongkade H
forhallandet = 2. Eventuell justering av forhallandet gérs med hjalp av gas fran
angreformern.
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Fischer-Tropsch-reaktorn (HPS) foljer ASFs produktspridning och katalyseras av
koboltmaterial med adla metaller (Ru, Rh). Den dnskade produkten ar vaxer med
langa kolkedjor. Reaktionen sker i tubreaktorer innehallande fast katalysatorbadd
med effektiv varmeatervinning, som arbetar vid 570-620 K och 30-50 bar [68].
Katalysatormaterialet ska kunna anvandas i ett ar och kan regenereras.
Reaktionsbetingelserna ar sa valda att produkten innehaller tunga kolvaten med ett
(se figur 3.13 och avsnitt 3.5.2), det vill sdga produktion av

hogt a-véarde

Figur 3.12. Blockschema av SMDS-processen [5]

lagmolekylara kolvaten minimeras [157].
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Déarefter omvandlas de tunga alkenerna till dnskade produkter i en reaktor med
kombinerad véateisomerisering och vatekrackning. Slutligen separeras produkterna
genom destillation [68].

Det finns tvd huvudsakliga driftslagen i SMDS-processen: optimal
fotogenframstalining eller optimal gasoljeframstéllning. Genom att &ndra
reaktionsbetingelserna vid vatekrackningen och efterkommande destillation kan
man andra mellan dessa driftslagen allt eftersom marknadens behov [68]. FoOr att
fa en uppfattning om skillnaden mellan dessa driftslagen har nagra data
sammanstallts i tabell 3.7 [158]. Det fortjanar att papekas att cetantalet 75 ar
betydligt hogre an cetantalet for den dieselolja som saljs pa marknaden (ca 45),
vilket innebar att den ar av mycket hog kvalitet. SMDS framstaller ocksa
specialvaxer direkt.

Tabell 3.7. Produktvariation och nagra andra ledande processparametrar for de
tva drifisldgena i en SMDS-process [158]

Produkt Gasoljeliige Fotogenliige
Nafta [vikt%o] 15 25
Fotogen [Vikt%] 25 50
Gasolja [vikt%] 60 25
Egenskap Gasolja Fotogen
Kokpunktsintervall [°C] 250-360 150-250
Densitet [kg/n] 780 750
"Pour point” [°C] -10

Cetantal 75

Fryspunkt [°C] -47

3.5.6 Isosyntesen

Isosyntesen ar en del av Fischer-Tropsch-syntesens generaliserade
reaktionssystem [5]. Den upptécktes av Pichler och Ziesecke [159] under andra
varldskriget och hade det primara malet att tillverka isobutan och isobuten —
ramaterial i syntes av hogoktanig bensin [126].

Isosyntesen ar en katalytisk omvandling av syntesgas till huvudsakligen
forgrenade kolvaten genom att anvanda svarreducerade oxider som
katalysatormaterial (Th) ZnQ,) [5]. Aven om bade Fischer-Tropsch-syntesen
och isosyntesen anvander syntesgas som utgangsmaterial skiljer sig processerna at
pa flera satt som visas i tabell 3.8 [158].

Tabell 3.8. Skillnader mellan isosyntesen och Fischer-Tropsch-syntesen [158]

Isosyntesen FT-syntesen
Dominerande paraffiner  Isoparaffiner Raka paraffiner
Katalysatormaterial Svarreducerade oxider Overgangsmetaller
Reaktionstemperatur 350-500 °C 25-425 °C
Svavelférgiftning Okanslig Mycket kanslig
Produktspridning Skiljer sig stort fran ASF  Foljer ASF
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Thoriumoxid (ThO,) &r en bra katalysator for isosyntesen, som dessutom kan
regenereras med luft i intervaller (nagra veckor) sa att hog katalysatoraktivitet kan
bibehallas [5]. Aven om svavelforgiftning inte ar négot problem vid isosyntes,
borde reaktorer klas invandigt med koppar eller forkromat stal for att motverka
narvaro av amnen som katalyserar FT-syntesen. Zirkoniumoxig)(Bh i viss
man ceriumdioxid (Ceg) ar ocksa aktiva material for isosyntes.

Den syntesgas som konsumeras vid en genomgang haf@@+brhallande =
1,2 [5]. Vid temperaturer < 375 °C ar alkoholer och dimetyleter huvudprodukterna
och > 500 °C ar lagmolekylara kolvaten dominerande. Vid 450 °C produceras 25
% iso-CG-amnen (mest isobutan), ca. 16 % metan och 46 % vatskeformiga
produkter innehdllande mestadels grenade alifater, ndgra aromater och nagra
naftener. Den katalytiska aktiviteten hos Bhkan forstarkas med tillsats av
Al,Os, vilket resulterar i att mer isobutan produceras, medan tillsats avgétO
mer vatskeformiga produkter. Optimala tryck for produktion av flytande kolvaten
ligger mellan 30 och 60 MPa. Vid hégre tryck produceras framst metan och
dimetyleter.

Fram tills nu har intresset for isosyntesen varit lagt. Det nyvunna intresset
beror pa 6kat behov av isobutan och andra forgrenade kolvaten. Processen kan
visa sig ha betydelse i framtiden.
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4 ANDRA PROCESSER

4.1 PRODUKTION AV ETEN FRAN NATURGASBASERAD
ETAN

Det finns en avsevéard ekonomisk drivkraft i kemiindustrin for att konvertera
billiga och vanligt forekommande ravaror till kemikalier med hogt
foradlingsvarde. | den petrokemiska industrin framstalls en hel rad nyttiga
kemikalier frAn eten. Enbart i USA konsumerades 24 miljoner ton eten 1998
[160]. Den vanligaste ravaran for framstallning av eten i Europa ar nafta, en
lagkokande fraktion fran raoljedestillationen som &r en viktig bestandsdel i
bensin. | takt med stigande raoljepriser och minskande oljereserver har naturgas
blivit mer och mer intressant som ravara. Nova Chemicals har i Joffre, Alberta,
Canada nyligen byggt varldens storsta anlaggning for produktion av eten fran
naturgas dar man raknar med att producera 1,3 Mton/ar. Borealis i Stenungsund
har investerat 1,7 miljarder SEK for att 6ka produktionskapaciteten av eten fran
400 till 610 kton/ar [161]. Tidigare har man anvant nafta som huvudsaklig ravara
for krackern. Borealis ar Europas ledande tillverkare av polyolefinplaster och den
femte storsta i varlden. Foretaget har tecknat ett avtal om leveranser av 300 kton
etan/ar. Etanet kommer fran separation av naturgas i en anlaggning i Karstg i
Norge. | Karstg norr om Stavanger produceras ca 600 kton etan/ar dar naturgasen
kommer fran Trollfaltet som &gs av Statoil, Shell, Norsk Hydro, Saga Petroleum,
Elf, Conoco och Total.

Den vanligaste metoden for storskalig framstallning av eten &ar icke-katalytisk
angkrackning av en petroleumfraktion. Mekanismen for krackning av kolvaten
kan forenklat beskrivas genom att anvanda sig av specialfallet etan. Krackning av
etan fortgar genom reaktioner mellan fria radikaler. Reaktionen initieras genom
klyvning av kol-kolbindningen i en etanmolekyl som resulterar i bildningen av tva
metylradikaler. Mekanismen presenteras nedan [68].

Initiering: H;C-CH; — H3C' + HC (4.1)

Propagering: HsC" + H;C-CH; — CH4 + HsC-C'H, (4.2)
HsC-C Hy — HoC=CH, + H (4.3)
H' + HyC-CHs — Hy + HsC-C Hs (4.4)
HsC- CH;, — etc. (4.5)

Terminering: H +H — H; (4.6)
HsC- CH, + HyC' — H,C=CH, + CHy (4.7)
etc.

| industriella reaktorer tillsatts ofta anga for att begransa partialtrycket av kolvaten
och darigenom undertrycka kolutskilining. And& maste krackningsenheter ibland
stangas ned for att branna bort ackumulerat kol. Processen arbetar vid°€a 800
dar de mattade kolvatena (alkaner) omvandlas till omattade (alkener) genom
homogen pyrolys i tuber placerade i en uppvarmd ugn. En blandning av kolvaten
och anga leds genom ror placerade pa insidan av ugnar som ar upphettade av
naturgas, gasol (LPG) eller brannolja (se figur 4.1) [68]. Kolvatena pyrolyseras
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och darefter kyls produkterna snabbt for att férhindra fortsatt reaktion. Darigenom
konserveras den radande gassammansattningen. Biprodukter leds tillbaka till
reaktorn och forbranns for att underhélla den endoterma reaktionen. En nackdel
med processen ar att mer &n 10 % av de mattade kolvatena omsatts till koldioxid,
som ar en vaxthusgas. Uppehdllstiden ligger ofta i storleksordningen 1 s och
processen ger ca 85 % selektivitet till eten vid 60 % omsattning av etan [162].
Temperaturen satts sa hogt som mojligt och bestams av materialets
temperaturbestandighet. Eftersom temperaturen i ugnen ar sa hég kommer en hel
del kvaveoxider att bildas.

Avgaser
Nafta (360 K) —-'I'—, )
Anga T o Konvektions-
700 K ﬁ 1120 K 870K varme
Hogtrycks-
anga
Stralnings-
P varme
1, -~
ﬂ

Figur 4.1. Forenklat flodesschema dver en angkracker. Efter [68].

Lanny Schmidt och hans medarbetare p& University of Minnesota har presenterat
en ny processlosning som bygger pa partiell oxidation av etan (se figur 4.2) [162].

CHg+ %2 G — CoHy + HO (48)
T1=103s Separation
Etan » Reaktor » |— Eten
Syrgas
Vatgas

Figur 4.2. Oxidativ dehydrering av etan. Efter [162].

Man anvander en hoggradigt porés keramisk monolit belagd med platina som
aktivt material. Eftersom oxidationsreaktioner ar mycket snabbare an
krackningsreaktioner ar processens uppehallstid endast ca 1 ms vid en
reaktortemperatur av 950C. Dessutom behdvs ingen extern uppvarmning

eftersom summareaktionen ar exoterm. Tidigare har forfattarna rapporterat att
katalysatorn ger en 65 % selektivitet till eten vid en omsattning av etan pa 70 %
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och en samtidig omséattning av syre uppgaende till mer &n 99 %. | en farsk
undersokning havdar man att man genom anvéandning av platina och tenn som
aktivt material uppnatt en selektivitet med avseende pa eten 6ver 85 % [162].
Bildad och icke omsatt vatgas recirkuleras och forbranns internt i reaktorn.
Arbetet bedrivs annu i laboratorieskala och manga fragetecken aterstar att rata ut.
Nasta steg blir att utvardera processen i pilotskala. Katalysatorns stabilitet ar en
viktig fraga eftersom processen arbetar vid mycket hog temperatur. Lokala
temperaturgradienter kan fororsaka mekanisk nedbrytning och sintring av den
aktiva metallen. Ett annat viktigt sporsmal ar processakerheten eftersom man
anvander en blandning av vatgas och syrgas i forhallandet 2/1, som borde vara
antingen brannbar eller explosiv. Reaktorn arbetar pa gransen till vad materialet
klarar av och darfor boér omblandning och processtyrning agnas speciell
uppmarksamhet innan man gar upp till full skala och processen kommersialiseras.

4.2 OXIDATIV KOPPLING TILL ETEN

Oxidativ koppling av metan &r en lovande vag att omvandla naturgas till
huvudsakligen eten som sedan kan anvandas till framstallning av kemikalier,
branslen och plaster [3, 163]. Den katalyserade reaktionen sker vid 650-850°C,
men vanligtvis till 1&g selektivitet och lag omsattning [163]. Den huvudsakliga
reaktionen som sker ar att metan reagerar med syre under bildning av etan, eten
och sma mangder tyngre kolvaten (se ekvation 4.9).

Kat.
CHs+ O, — CaHs, CHa, tyngre kolvéten, kD, CO, CQ, H,  (4.9)
650-900°C

4.2.1 Katalysatormaterial

Generellt kan metaller ur grupp VIII, sura metalloxider (t ex sura zeoliter) och

manga icke modifierade oxider av dévergangsmetaller (t e®:CFe0s, NiO)
katalysera reaktionen antingen ensamma eller i kombination. Ett satt att
klassificera katalysatormaterialen ar angivet av Lunsford [163] och presenterat i
tabell 4.1. En mer utforlig sammanfattning av katalysatormaterialen och deras
respektive omsattning och selektivitet &r utfoérd av Maitra [164]. Enligt Maitra ar
basiska oxider de bast lampade materialen att anvanda som katalysatormaterial.
Nackdelen med basiska oxider &r att de bildar karbonater med hog termisk
stabilitet och darmed forlorar aktivitet. Detta betyder att admnen med
destabiliserande effekt pa dessa karbonater maste tillforas basiska oxider for att
bibehalla deras aktivitet.

Det storsta problemet med de katalysatormaterial med formagan att katalysera
oxidativ koppling av metan ar som redan namnts lag selektivitet och |ag
omsattning. Omséttningen ligger vanligtvis mellan 10-40 och selektiviteten for
eten mellan 20-50 % [164]. En trend &ar att lag omséattning visar hdg selektivitet
och vice versa. De basta katalysatormaterialen ar darfér de som ligger i mitten av
detta intervall exempelvis IiMMgO [165]. Yiterligare svérigheter bereder de
extrema forhdllanden under vilka katalysatorerna ar verksamma och deras
begransade livslangd [163].
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Tabell 4.1. Klassificering av katalysatorer for oxidativ dimerisering av metan

[163]
Generell typ Exempel Troligt aktivt centrum
GrlA joni Gr 1IA oxid L|+/MgO, Na'/CaO [|\/|+O‘] centrum = Os
Specifikalantanoxider ~ LaOs, Sm,03 O% dler 0%
Gr IA oxid/karbonat pA NaCOs/MgO, 0.2
basisk oxid NaCOy/CeQ 2
Gr_ [IA oxid pa basisk BaO/Cal &
oxid
Modifierad oxid av NaMnQOy/MgO, 0.2
dvergangsmetall (Na,COs/MgsMnOg) 2
Monofasoxid BaPbQ, LINIO., M

LicagBi304C|6

Det har utférts omfattande forskning pa forbattring av katalysatormaterialens
formaga med tillsatser av andra material. Gong et al. [166] visade att saval
omséattning som selektivitet kan 6kas vid tillsats av La och Mn vilket beror pa det
oxidationstillstand som bararmaterialet befinner sig i och dispersionen av
katalyserande material pa katalysatorytan. Ying-Li et al. [167] har funnit att
alkalisulfater har en positiv inverkan pa saval omsattning som etenselektivitet.
Orsaken anses vara den okade alkalimetalljonaktivitetehh (&) i dessa
strukturer. Enligt Vermeiren et al. [168] och Anshits et al. [169] kan selektiviteten
hos katalysatormaterial med mycket ordnad kristallstruktur forbéattras genom att
stbra denna kristallstruktur med tillsatser av liknande ligander. Darmed orsakas
vakanser i syregittret som leder till att de aktiva syrejonerna kan bildas mycket
lattare pa katalysatorns yta.

4.2.2 Reaktionsmekanism

Reaktionsmekanismen for oxidativ koppling av metan ar ett omtvistat omrade.
Pyatnitski et al. [170] har presenterat en teori om ett parallellt reaktionsschema
framtaget genom datorsimulering (se figur 4.3). Experiment genomférdes med
katalysatormaterialen TiSioch CoSj, varvid optimala férhallanden uppnaddes
vid 823 K och 0,35 MPa.
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Figur 4.3. Parallell reaktionsmekanism baserad pa radikalkemi [170]

4.2.3  Process

En omvandlingsprocess baserad pa oxidativ koppling av metan bestar av tre
huvudsteg — demetanisering av naturgasen, reaktorn for oxidativ koppling av
metan (OCM) och dehydrering av etan — och diverse separeringssteg (se figur 4.4)
[171]. Det storsta problemet med oxidativ koppling av metan ar dess laga
omsattning av naturgas till eten per genomgang. Vereshchagin et al. [171] har
funnit att om halten etan 6kas i processen Okar &ven omsattningen markant. De
fann ocksa att det ar fordelaktigt ur energisynpunkt att anvanda flytande naturgas
(LNG) som tillflode istéllet for gas i och med att det gar at s& mycket energi till att
komprimera respektive kyla cirkulerande gaser i systemet. Denna process har
dock annu inte slagit igenom kommersiellt, men kommer enligt manga forkare att
bli betydande inom de narmaste decennierna.
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Fiour 4.4. Forenklad processbild av en process med oxidativ koppling av metan

med flvtande naturgas och tillsats av etan for att forhija etenproduktionen [171]




S SAMMANFATTANDE KOMMENTARER OCH
VISIONER FOR FRAMTIDEN

Det finns manga synteser som kan omvandla naturgas till kemikalier och
motorbranslen, manga fler an som tagits upp i denna rapport. Denna
litteratursammanstallning behandlar framst de stora kommersiella processerna,
men det finns manga nya processer som &annu inte natt denna mognadsgrad.
Dessutom finns det kommersiella processer i relativt liten skala som framstaller
specifika specialkemikalier, som till exempel petroprotein, vilket vid sidan av
metanoltillverkningen produceras vid Tjeldbergodden i Norge av Norferm DA.
Det finns dven manga processer som annu bara natt forskningsstadiet. Om man
skulle referera alla dessa processer skulle det vara svart att tillgodogéra sig denna
rapport pa grund av dess omfattning. For en heltackande bild av forskningsfronten
inom omradet omvandling av naturgas hanvisas till de bocker som innehaller
konferensdokumentationen fran International Natural Gas Conversion Symposium
[172-177].

Ar det da ekonomiskt forsvarbart att omvandla naturgas till kemikalier och
branslen? Det beror naturligtvis pa naturgaspriset och marknadens behov, men i
stort sett blir svaret ja. Oljepriset kommer pa sikt att 6ka och i sinom tid kommer
oljefyndigheterna att sina (speciellt i Nordsjon). P& grund av detta kommer man
aven att behdva utvinna raolja som innehaller hoga andelar av hogmolekylara
komponenter, svavel och metaller. Alltsd &r behovet av en alternativ
bransleframstalining akut. Aven om nya tekniker, som bransleceller slar igenom,
kommer aven de att behova bransle. Naturgas fran Nordsjon &r relativt ren och
lampar sig darfor val som bransleravara for dessa. Den typ av bransleceller som
dominerar idag (polymerelektrolytbranslecellen, PEFC) kraver branslen av hdg
renhet.

Vatgasbehovet hos oljeraffinaderierna kommer att 6ka i framtiden pa grund av
att strangare drivmedelsspecifikationer inforts, speciellt vad det galler svavel och
aromater. Raffinaderierna & numera nettokonsumenter av vatgas fran att tidigare
ha varit nettoproducenter. Det mesta av denna vatgas produceras idag fran
oljefraktioner, vilka mestadels innehaller relativt hoga halter féroreningar.
Naturgas har darfor en hog potential som vatgasravara for framtidens
drivmedelsforsorjning.

Vidare ger processer som SMDS bensin och diesel av hdg kvalitet, vilket blir
mer och mer viktigt genom strédngare miljokrav. Huvuddelen av dieselbranslet
som séljs i Sverige idag har en svavelhalt understigande 10 ppm. P& grund av de
okande rdoljepriserna kommer alternativa inhemska bransle- och
kemikalieframstéallningsmetoder att blir mer och mer intressanta. Ar 2000
importerades 21 miljoner ton raolja och 5,4 miljoner ton bensin och diesel till
Sverige, vilka har ett varde av 39,3 miljarder respektive 14,5 miljarder SEK [178].
Samtidigt exporterades bland annat 10,5 miljoner ton bensin och diesel till ett
varde av 23,5 miljarder.

Vad galler kemikalier finns det exempelvis ingen produktion av metanol och
ammoniak i Sverige, men konsumtionen ar hég inte bara i Sverige utan i hela
véarlden. Ar 2000 importerades ca 162 000 ton metanol till ett varde av 340
miljoner SEK till Sverige och 248 000 ton ammoniak motsvarande 410 miljoner
kronor [178].
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5.1 BEHOV AV FORSKNING, UTVECKLING OCH
DEMONSTRATION

Aven om manga av de processer som behandlas i denna rapport redan &r
kommersiella finns det fortfarande mycket att utveckla. Nedan har vi lyft fram
nagra viktiga insatsomraden, som man bor satsa resurser pa inom det narmaste
decenniet. | detta sammanhang ar det viktigt att betona att saval forskning, som
utveckling och demonstration bor ske i samspel mellan naringsliv och universitet.
Riktade insatser bor @aven ge avtryck saval i forskarutbildning som i relevanta
specialiserade kurser inom grundutbildningen vid de tekniska universiteten i
Sverige.

Angreformeringsprocessens energibehov &r ett bra exempel p& ett viktigt
problem. Aven om ett antal nya reaktorkonfigurationer har sett dagens ljus sa ar
just den héga energiférbrukningen en black om foten for processen och det finns
utrymme for innovativa l6sningar. Reaktorer for endoterma reaktioner ar ett
synnerligen intressant omrade som borde agnas stdrre uppmarksamhet saval i liten
som stor skala. Varmedverféringen kopplad med effektiva katalysatorer ar helt
avgorande for processens ekonomi. Ett annat exempel & metanolsyntesreaktorns
ldaga omsattning per genomgang. Detta har ocksd sedan lange varit ett
utvecklingsomrade med manga upptackter, men anses annu inte fullt optimerat
och dar finns det fortfarande utrymme for tekniska landvinningar. Detsamma
galler &ven ammoniaksyntesen som ar behaftad med samma problem och dar
intressant forskning pagar framst avseende synteskatalysatorn. Utvecklingen av
mer aktiva katalysatorer som fungerar bra &ven vid lagre tryck &r har en intressant
utmaning.

Det O0kade behovet av vate i samhéllet gor att det finns ett stort behov av
effektivare vatgasprocesser. Naturgas kommer att vara den viktigaste
vatgasravaran for anvandning i stationara bransleceller. | detta fall ar kraven pa
vatgasens renhet mycket hodga, specielll om man  anvander
polymerelektrolytbransleceller (PEFC). Det finns ett behov av grundlaggande
studier avseende naturgasreformeringssteget i ett stationart branslecellssystem.
Detta bor da paras med olika typer av demonstrationsprogram dar
processparametrarna kan studeras i detalj under kontrollerade betingelser och det
sker en ordentlig aterkoppling till forskarsamhallet. Det finns unik kompetens i
Sverige inom detta omrade som bdr tas till vara for att starka svenskt naringslivs
mojligheter att halla jamna steg i den internationella konkurrensen.

Smaskalig vateproduktion i allmanhet ar ett omrade som kommer att fa storre
betydelse i framtiden. Ett steg som ofta gloms bort nar man diskuterar
vatgasproduktion ar vattengasskiftsteget, som anvands fér att minska
kolmonoxidproduktionen och samtidigt t6ka vatgasutbytet. Detta gors ofta i tva
steg med tva olika typer av katalysatorer och ar ganska utrymmeskravande och
darigenom kostsamt. Stora krav stélls dven pa processintegrationen for att
minimera varmevaxlingskostnaderna.

Fischer-Tropsch-processen &r intressant pa grund av dess mojligheter att
skraddarsy svavelfria produkter utifran speciella behov. Denna typ av designat
svavelfritt bransle skulle vara intressant for mobila branslecellstillampningar pa
grund av att man kan styra processen sa att den ger mycket laga halter av aromater
och olefiner. Processen ar energikravande och har ett stort behov av aktiva och
selektiva katalysatorer for att f4 ett stort genomslag. Katalysatorutveckling ar
formodligen det viktigaste omradet for denna process for att reducera
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kolutskiljning och producera ratt produktsegment under sa gynnsamma
betingelser som majligt.

Det finns ett generellt intresse for att utveckla svaveltdliga katalysatorer
eftersom en del naturgasfyndigheter innehdller hoga koncentrationer av svavel,
bland annat i Alberta, Kanada, dar det finns exempel pa fyndigheter med sa hdga
halter av vatesulfid som 25 vol%. Effektivare och mer taliga katalysatorer i
allmanhet 6ppnar aven for andra ravaror, sasom hushallssopor, industriavfall och
biomassa, vilket &r Sveriges storsta inhemska kolvateresurs.

Dimetyleter har en hdg potential som bransle fér dieselmotorer pa grund av
amnets hoga cetantal och ger betydligt lagre partikelutslapp &n dieselbrénsle.
Utvecklingen av en ekonomisk enstegsprocess fran syntesgas skulle bana vagen
for nya miljovanligas losningar for tunga fordon. Dimetyleter testas for
narvarande i full skala i Danmark och framtiden far utvisa om man kan uppna den
mycket lovande miljopotentialen.

Denna rapport visar att naturgas ar en mycket stark kandidat som en framtida
ekonomisk och miljovanlig ravara for bade branslen och kemikalier. Naturgasens
genomslagskraft inom denna industrisektor kommer till stor del att bero pa hur
stora forsknings- och utvecklingsinsatser som gors inom omradet. Dessutom utgor
en utbyggnad av naturgasnatet i Skandinavien en forutsattning for en storskalig
anvandning av naturgas for bransle- och kemikalieproduktion i hela Sverige. |
annat fall ar det stor risk att naturgasen kommer att fa en relativt marginell
betydelse fér att minska de totala emissionerna av koldioxid, kolvaten,
kolmonoxid, kvaveoxider och partiklar.
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TACK

Vi vill rikta ett stort tack till Lena Skogly och Bjarte Baug for givande
studiebesdk och diskussioner vid Statoils produktionsanlaggning fér metanol i
Tjeldbergodden, Norge.
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