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HAFIF OLEFIN URETIMI ICIN DESTEKLI DEMIR TEMELLI FISCHER
TROPSCH KATALIiZORLERI UZERINDE BiR KINETIiK CALISMA VE
MODEL ANALIZI

OZET

Hafif olefinler seklinde ifade edilen etilen, propilen ve biitilen, kimya endiistrisinin
yapitaglarini olusturmaktadirlar. Etilen ve propilen Diinya ¢apinda en cok iiretilen ve
tilkemizde en ¢ok ithal edilen plastik hammaddeleri arasindadir. Geleneksel olarak
petrol tiirevlerinden buhar parcalama (kraking) yoluyla elde edilen bu kimyasallarin
iretimi i¢in, sinirlt petrol rezervleri ve artan ihtiyaca bagli olarak; komiir, dogal gaz
ve biyokiitle gibi alternatif hammadde kaynaklarina yonelim artmaktadir. Alternatif
olefin iiretim yontemleri arasinda, dogrudan iiretimi miimkiin kilan Fischer-Tropsch
senteziyle olefin iiretim (FTO) prosesi, onemli bir arastirma alani olarak ortaya
¢ikmistir. FTO prosesinde en kritik konu “etkin katalizor gelistirilmesidir”. Ancak bu
proses, yenilenebilir kaynaklardan iiretilen hidrojenin ve son iiriin saflastirma
maliyetlerinden otiirii ticari diizeye ulasamamustir. Prosesin hammaddesi olan sentez
gazi; komiir, biyokiitle ve atiklarin gazlastirilmasiyla tretilmektedir. S6z konusu
prosesi Tiirkiye agisindan ilgi ¢ekici kilan unsur ise, yerli linyit komiirii ve biyokiitle
kaynaklarindan degerli kimyasallarin tiretimini mimkiin kilabilmesidir. Prosesin
yiiksek doniisiim ve yliksek secicilik ile gerceklestirilebilmesi i¢in katalizor gelistirme
calismalarinin yiiriitiilmesi gerekmektedir. Bununla birlikte, gelistirilen katalizorlerin
kinetigine ve fiziksel yapisina uygun reaktdr tasarimlarinin gergeklestirilmesi, elde
edilen bulgularin daha yiliksek Olgeklere tasmmmasmi saglayan miihendislik
caligmalarinin temelini olusturmaktadir. Bu dogrultuda, gelistirilen katalizoriin
kinetiginin deneysel ve modelleme c¢aligmalar1 ile ortaya konulmasi 6nem arz
etmektedir.

Tez Calismasi1 kapsaminda, kinetik model olusturulmasina yonelik deneysel ¢aligmalar
gerceklestirilmis ve iki ayr1 kinetik model tliretilmistir. Modellerin dogrulugu yine
deneysel ¢alisma verileri vasitasiyla test edilmistir. Gelistirilen kinetik modelin, farkli
deney kosullaria yonelik 6ngoriim yapma disinda diger bir rolii de, entegre bir FTO
proses simiilasyonu i¢in kinetik veri olusturmaktir. Calismanin ilk béliimiinde; sentez
gaz1, sentez gazindan elde edilen kimyasallar ve Fischer-Tropsch Sentezi ile Olefin
(FTO) ve Su Gaz Déniisiim (SGD) reaksiyonlarinin mekanizmalarina dair literatiir
taramasi1 yapilmistir. Ikinci boliimde ise; secilen FTO modelleri detayli bir sekilde
incelenmistir. Ugiincii béliimde; kinetik veri iiretmeye yonelik olarak tez ¢aligmalari
kapsaminda tasarlanip gerceklestirilen deneysel caligmalara yer verilmistir. Bir
sonraki boliimde, bu c¢aligmanin mevcut caligmalara gore bir diger farkliligim
olusturan, literatiirdeki reaksiyon modellerinin entegrasyonu saglanmistir. Son
boliimde, olusturulan kinetik modellerin sayisal ¢ozlimiine yer verilmis ve elde edilen
sonuglar detayli bir sekilde —istatiksel yontemler de kullanilarak- analiz edilmistir.
Test edilen modellerin dogrulugunu test etmek iizere ilave 7 set katalitik deney
gerceklestirilmis ve test sonuglar1 ile modellerin 6ngordiigii hesaplama sonuglar
karsilagtiritlmistir. Modelin deney verilerinden sapmalarinin nedenleri irdelenmistir.
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Literatiirde Wang ve calisma arkadaglar1 tarafindan gergeklestirilen ve tezde Wang
modeli olarak adlandirilan model ile Fernandes ve calisma arkadaslar1 tarafindan
gerceklestirilen ve Fernandes modeli olarak adlandirilan model karsilastiriimastir.
Modele ait kinetik ifadelerde yer alan sabitler MATLAB programu ile ve test edilen
katalizor i¢in tiiretilen kinetik veri kullanilarak hesaplanmistir. Modele ait Kinetik
sabitler modelde yerine konularak pesi sira gerceklestirilen yedi adet kontrol deneyinin
sonuglart ile modelin hesapladigl sonuglarin uyumlulugu arastirilmistir. Karbon
monoksit (CO) ve hidrojen (H2) donisiimleri degerlendirildiginde modellerin H»
doniisiimlerini tahmin etmede daha basarili sonu¢ verdigi goriilmektedir. CO
doniistimiinde ise Fernandes modelinin elde edilen deneysel verilere daha fazla
yakinsadigi anlasilmaktadir. Bununla birlikte yiiksek saatlik gaz bosluk hizi1 (GHSV)
degerlerinde her iki model ile hesaplanan CO doniisiimii daha az bir hata ile tahmin
edilmektedir. Deneysel olarak metan ve etan model ile 6ngoriilenden daha yiiksek bir
verimle elde edilmis olup, katalizoriin hidrojen ile terminasyon reaksiyonu kinetiginin
modellere tam olarak yansitilamadigi degerlendirilmektedir. Fernandes modeli ile
ozellikle yiiksek GHSV degerlerinde (8.000 ve 10.000 saat™) gerceklestirilen deney
kosullarinda hesaplanan etilen iiretim verimlerinin deneysel verilerden ¢ok daha
yiikksek oldugu gozlemlenmistir. Deney kosullarina bagli olarak dikkate alinmayan
karbiirizasyon ve koklasma gibi yan {irlin veren reaksiyonlarin yiiksek GHSV
degerlerinde gorece olarak kinetiklerinin zayiflayabilecegi ve modellerde bu nedenle
yiksek GHSV degerlerinde olefin olusum kinetiklerinin agir basabilecegi
disiiniilmektedir. Diisiik CO doniisiimde sinirlanan yan iiriin olusumlar1 nedeniyle
Kinetik verinin daha saglkli degerlendirilebilecegi bilinmektedir. Bu nedenle
modellerin deneysel verilerle uyumunun yiiksek GHSV i¢in daha yiiksek olabilecegi
degerlendirilmektedir. Etilen ve propilen gibi hafif olefin bilesikleri i¢in Fernandes
modeli daha iyi bir yaklasim sunarken propan i¢in Wang modelinin daha uyumlu
oldugu goriilmektedir. Fernandes modelinde dikkate alinmayan ancak Wang
modelinde gegerli olan olefin ara iiriinlerinin tekrar adsorbe oldugu varsayiminin
sonuglara yansidigi goriilmektedir. Sonug¢ olarak iki model arasinda gdzlemlenen
temel farkin, hafif olefinlerin tekrar adsorpsiyonunu ithmal eden Fernandes modelinin
beklenildigi tlizere olefin seciciliklerinin 6ngdriilmesindeki hata oraninin daha az
olmasidir. Ciinkii hafif olefinler yiizeye tekrar adsorbe oldugu takdirde ylizey
polimerizasyon reaksiyonu devam etmekte ve Cs+ iiriin verimi artis gostermektedir.
Olefin ara iirlinlerinin katalitik ylizeye tekrar adsorpsiyonunu dikkate alan Wang
modelinde bu artisin C2-Cs4 parafinik bilesiklerin iiretim verimine yansidigi
degerlendirilmektedir.

Fischer-Tropsch-yoluyla-olefin siirecinin tepkime kinetigini tam olarak ifade
edebilmek, tepkime mekanizmasinin kompleks olmasi ve iiriin dagilimmin genisligi
sebebiyle olduk¢a zordur. Bu nedenle deneysel sonug¢larin modellerle uyumu sinirlidir.
Deneysel verileri diisiik bir hata ile 06ngérmenin olanaksiz oldugu
degerlendirilmektedir. Bu nedenle modellerin yan reaksiyonlarin minimum diizeyde
gerceklestigi diisiik CO doniisiim degerlerinde ve yalnizca reaksiyon kosularina bagli
secicilik degisimlerinin genel egilimlerinin tahmininde kullanilmasinin daha saglikli
olacag diisiiniilmektedir. Reaksiyon kosullarina bagli genel egilimleri belirlemek
tizere Minitab istatistiksel analiz programi ile deney verileri tekrar degerlendirilmistir.
Bu kapsamda iiriin verimi, C2-C4 O/P, Cs+ Segiciligi, C2=C4 Olefin Segiciligi, C2-C4
Parafin Segiciligi, CHa4 Segiciligi ve CO doniisiimiiniin sicaklik, basing, H2/CO orani
ve GHSV ile degisimi tiim deney verileri iizerinden analiz edilmis ve deneysel veriler
ile karsilastirilmigtir. Sicaklikla hem deneysel olarak hem de model hesaplamalari
sonucu CO doniisiimiiniin benzer sekilde artig gosterdigi gézlemlenmektedir. H2/CO
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orani i¢gin Wang modeli deneysel sonuclara ve Fernandes modele gore farkl etkiler
gostermistir. Fernandes modeli ile deneysel veriler, hata payi ile de olsa, CO
doniisiimii i¢in benzer artig trendini gosterirken Wang modeli ile artan H2/CO i¢in CO
dontisiimiinde dikkate deger bir artig hesaplanmamistir. GHSV parametresi ise sicaklik
gibi her iki modelin CO doniisiimii igin birbiri ile Ortiisen sonuglar verdigini
gostermekte olup, deneysel veriler ile benzer bir degisim trendine sahip olduklar
anlasilmaktadir. Basincin ve H2/CO oraninin hidrojenasyon reaksiyon hizini artirdigi,
sicakligin genel olarak reaksiyon kinegini iyilestirdigi ve denge doniisiimlerine
yaklasildig1 bilinmektedir. Model sonuglar1 ile deneysel veriler karsilastirildiginda,
Wang modelinin reaksiyon basinci ve reaktiflerin kismi basinciyla iligkili H2/CO
oranindan bagimsiz olarak sabit bir CO doniisiimiine yol actig1 anlasilmaktadir. Bu
durum, Wang modeli i¢in ongoriilen adsorpsiyon mekanizmasinnin mevcut durumu
yansitmadigi seklinde degerlendirilmektedir. Genel olarak Fernandes modelinin hafif
olefin iiretim verimi icin elde edilen deneysel verileri daha iyi temsil ettigi
gorilmektedir. Her parametre i¢in deneysel veriler ile Fernandes modeli i¢in elde
edilen sonuglarin benzer bir artis yada azalma trendine sahip olduklar1 goriilmektedir.
Wang modeli ise, basing ve kismi basing ile iliskili parametrelerde deneysel verilerle
uyumsuzluk gostermektedir. Ote yandan basing haricindeki isletme parametrelerinin
degisimi ile segiciliklerin degisim trendi, 6zellikle Fernandes modeli i¢in deneysel
veriler ile daha benzer olup, bu modelin katalizoriin degisen isletme parametreleri ile
gosterecegi davranisi tahmin etmede kismen c¢alistigi anlagilmaktadir. Co=C4 olefin
secicilikleri karsilastirildiginda ise tablo tersine donmektedir. Modeller ile olefin
secicilikleri daha yiiksek hesaplanirken, deneysel veriler daha diisiik olefin
secicilikleri igermektedir. Deneysel veriler ile elde edilen daha diisiik hafif olefin
secicilikleri ise, gercekte olefin geri adsorpsiyonunun toplam FT reaksiyonunda daha
baskin olduguna isaret etmektedir. Olefin geri-adsorpsiyonunun daha baskin
oldugunun bir sonucu olarak deneysel ¢alismalarda daha yiiksek Cs+ segicilikleri de
elde edilmistir. Modellerde ise bu farkin C2=Cs olefin seciciligine gittigi
degerlendirilmektedir. Bu nedenle test edilen katalizor igin olefin geri-adsorpsiyon
mekanizmasinin dikkate alinmasinin gerekli oldugu ve modeller ile test verilerinin bu
nedenle birbirinden farkli ¢iktig1 diisiiniilmektedir. Modellerde aktif merkezlerin es
deger aktiviteye sahip oldugu da kabul edilmekte olup, yan reaksiyonlarla aktivasyon
kayb1 ihmal edilmistir. Gergekte ise karbiir/magnetit fazlarinin dengesi reaksiyon
stiresince degismekte ve CO aktivasyonu ve kontrolsiiz ylizey polimerizasyonu sonucu
yiizey kok bilesikleri olugsmaktadir. Bu nedenle modelleme caligmalarinin test
verilerini yansitmada yiiksek bir hata ile karsiligmasi kaginilmazdir. Bundan kaginmak
icin model sonuglarinin, yan reaksiyonlarin siirlandirildig diisiik CO dontistimleri
icin karsilastirilmasinin daha saglikl bir yaklasim olacagi diistiniilmektedir.

Sonug olarak Fernandes ve Wang modellerinin 7 set deneysel veri ile dogrulamasina
dair sonuglar ile kinetik verilerin ¢ikarildig1 43 set deneysel verinin Minitab programi
ile degerlendirme sonuglar1 birbiri ile ortlismektedir. Test edilen modellerin ¢alisma
kosullarina olduk¢a bagl oldugu goriilmiistiir. Calisma kosullarina bagli olarak yan
reaksiyonlarin smirlandirildiginda diisiik CO doniisiimleri i¢in model denklemlerin
degerlendirilmesinin daha saglikli olacagi sonucuna varilmistir. Model olusturulurken
yapilan olefin geri adsorpsiyonunun dikkate alinmasi yada alinmamasi gibi
varsayimlarin da sonuglar tizerinde belirleyici oldugu goriilmiistiir.
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A KINETIC STUDY AND MODEL ANALYSIS ON SUPPORTED IRON
BASED FISCHER-TROPSCH CATALYSTS FOR LIGHT OLEFIN
PRODUCTION

SUMMARY

Ethylene, propylene and butylene, which are known as light olefins, form the building
blocks of the chemical industry. Ethylene and propylene are among the most produced
plastic raw materials worldwide and imported in our country. For the production of
these chemicals, which are traditionally obtained by steam cracking from petroleum
derivatives, due to limited oil reserves and increasing need; the trend towards
alternative raw material sources such as coal, natural gas and biomass is increasing.
Among the alternative olefin production methods, the olefin production (FTO) process
with the Fischer-Tropsch synthesis, which enables direct production, has emerged as
an important research area. The most critical issue in the FTO process is “effective
catalyst development”. However, this process could not reach commercial level due to
the cost of hydrogen produced from renewable sources and final product purification.
Synthesis gas, which is the raw material of the process; it is produced by gasification
of coal, biomass and waste. What makes this process interesting for Tiirkiye is that it
enables the production of valuable chemicals from domestic lignite coal and biomass
resources. In order to carry out the process with high conversion and high selectivity,
catalyst development studies should be carried out. However, the realization of reactor
designs suitable for the kinetics and physical structure of the developed catalysts forms
the basis of engineering studies that enable the findings to be carried to higher scales.
In this direction, it is important to reveal the kinetics of the developed catalyst with
experimental and modeling studies.

Within the scope of the thesis, experimental studies were carried out to form a kinetic
model by evaluating the two separate kinetic models existed in the literature. The
accuracy of these models was also tested by means of experimental data. Apart from
predicting different experimental conditions, another role of the kinetic model is to
generate data for an integrated FTO process simulation. In the first part of the study; a
literature review was conducted on syngas, chemicals obtained from syngas and the
mechanisms of FTO and Water Gas Shift reactions. In the second part; selected FTO
models were examined in detail. In the third part; experimental studies designed and
carried out within the scope of thesis studies to produce kinetic data are included. In
the next section, the integration of the reaction models in the literature, which
constitutes another difference of this study compared to the existing studies, has been
executed for their further evaluation. In the last section, the numerical solution of the
kinetik models has been given with the in-house kinetic data and the results have been
analyzed in detail, using statistical methods. In order to test the accuracy of the tested
models, an additional 7 sets of catalytic experiments were carried out and the test
results were compared with the calculation results predicted by the models. The
reasons for the deviations of the model from the experimental data were examined.
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FTO Kkinetik study was carried out in fixed bed reactors using activated carbon
supported Fe-Cu-K catalyst. In order to reach the real kinetik values by avoiding the
transfer limitations, experimental studies were carried out to determine the working
region where there is no transfer limitation, before the kinetik modeling experiments.
A total of 43 kinetic experiments have been carried out under operating conditions
without mass transfer limitations. In order to test the accuracy of the kinetik models, 7
additional control experiments have been executed and all results have been evaluated.

The model developed by Wang and his colleagues in the literature and called the Wang
Model in the thesis was compared with the model performed by Fernandes and his
colleagues and called the Fernandes model. The constants in the kinetik expressions
of the model were calculated with the MATLAB program and using the kinetik data
produced for the catalyst tested within the thesis study. The kinetic constants of the
model were substituted with the new ones calculated from the kinetic data. The
compatibility of the results has been evaluated with the results of seven supplementary
control experiments. When the CO and H: conversions have been evaluated, it was
seen that the models gave more accurate results in estimating the H> conversions. In
CO conversion, it was understood that the Fernandes model converges more to the
experimental data obtained. However, at high GHSV values, the CO conversion
calculated with both models was estimated with less error. It was seen that the CO
conversions in the 7 test supplementary data carried out for model validation were
higher than the CO conversions calculated with the models. Carbide formation, coking,
etc. may lead significant changes in CO conversion during the experiments. It has been
evaluated that side reactions might be promoted and this situation might not be
predicted in the models. Experimentally, methane and ethane were obtained with a
higher yield than predicted by the model, and it was considered that the kinetics of the
termination reaction of the catalyst with hydrogen could not be fully reflected in the
models. It was observed that the ethylene production efficiencies calculated with the
Fernandes model, especially at high GHSV values (8,000 and 10,000 h'), were much
higher than the experimental data. It was considered that the kinetics of by-product
reactions such as carburization and coking, which are not taken into account depending
on the experimental conditions, may weaken relatively at high GHSV values, and
therefore, olefin formation kinetics may outweigh the high GHSV values in the
models. While the experimental propane production efficiencies at low GHSV values
were higher than the propane production efficiencies calculated by the models, this
situation was reversed at high GHSV values. At high GHSV value, less than 15% CO
conversions have been obtained. It is known that Kinetik data can be evaluated more
accurately due to limited by-product formations for low CO conversions. Therefore, it
was considered that the fit of the models with the experimental data may be higher for
high GHSVs. For light olefin compounds such as ethylene and propylene, the
Fernandes model provides a better approximation, while the Wang model for propane
seems to be more compatible. It was seen that the assumption that re-adsorption of
olefin intermediates, which was not considered in the Fernandes model but covered in
the Wang model, has been reflected in the results. Similar results were obtained for
propylene and butane and this underlines the effect of considering re-adsorption of
olefin intermediates in the model on the results. The same is true for butylene, pentane
and pentene. For example, for butylene, Fernandes and Wang models and butylene
production yields were calculated with average error values of 38.5% and 59.8%,
respectively. As a result, the main difference has been observed between the two
models was that the Fernandes model, which neglects the re-adsorption of light olefins,
has a lower error rate in predicting olefin selectivities, as expected. Because, if light
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olefins have been re-adsorbed on the surface again, the surface polymerization reaction
would continue and the Cs. product yield would increase. In the Wang model, which
takes into account the re-adsorption of olefin intermediates to the catalytic surface, it
has been evaluated that this increase has been reflected in the production efficiency of
C2-C4 paraffinic compounds.

All in all, it was very difficult to fully express the reaction kinetics of the Fischer-
Tropsch-to-Olefin process due to the complexity of the reaction mechanism and the
wide product distribution. Therefore, the compatibility of experimental results with
models seemed limited. It has been considered as impossible to predict the
experimental data with a quite low error. For this reason, it was considered that it
would be more convenient to use the models at low CO conversion values where side
reactions occur at a minimum level and only to predict the general trends of selectivity
changes depending on the reaction conditions. Experiment data were re-evaluated with
the Minitab statistical analysis program to determine the general trends depending on
the reaction conditions. In this context, product yield, C>-C4 O/P, Cs+ selectivity,
C2=C4 olefin selectivity, C>-C4 paraffin selectivity, CH4 selectivity and the variation
of CO conversion with temperature, pressure, H2/CO ratio and GHSV were analyzed
over all experimental data and a comparison has been made with experimental data. It
has been observed that the CO conversion increased with temperature both
experimentally and according to the model calculations. The fact that the expected CO
increase has not observed in the Wang model with a pressure increase indicated that
the partial pressure term in the denominator of the model could be a higher value than
the constant terms, and therefore the total reaction rate expression became independent
of the partial pressure. This situation, which cannot be confirmed by experimental
analysis showing that the mechanism proposed by the Wang model may contain
mistakes in this respect. For the H2/CO ratio, the Wang model showed different effects
compared to the experimental results and the Fernandes model. Experimental data with
the Fernandes model, albeit with a margin of error, has shown a similar increasing
trend for CO conversion, while no significant increase in CO conversion has been
calculated with an increase in Hz2/CO ratio for the Wang model. The GHSV parameter,
on the other hand, have shown that both models have given comparable results for CO
conversion, and it has been evaluated that they had a similar trend of change with the
experimental data. It was known that pressure and H2/CO ratio lead an increase in the
hydrogenation reaction rate and reaction temperature enhances the reaction kinetics
and the equilibrium conversion may be achieved. A decrease in conversion with
increasing GHSV was also an expected result. When the model results have been
compared with the experimental data, the Wang model gave a constant CO conversion
independent of the Ho/CO ratio associated with the reaction pressure and the partial
pressure of the reagents. This situation has been evaluated as the adsorption
mechanism proposed by the Wang model may not reflect the actual reaction steps. In
general, it was seen that the Fernandes model better represented the experimental data
in terms of light olefin production efficiency. The experimental data for each
parameter and the results obtained for the Fernandes model had a similar increase or
decrease trend. The Wang model, on the other hand, has shown inconsistency with
experimental data in parameters related to pressure and partial pressure. It was
noteworthy that the results obtained with the Fernandes model generally converge with
the experimental data for increasing temperature, pressure, Ho/CO and GHSV values.
When methane and C-C4 paraffin selectivities have been evaluated, it was seen that
the selectivity of the tested catalyst was higher than the selectivity values calculated
by the models. This indicated that the reaction mechanism used in the models, showing
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the combined effect of FT and water gas conversion reactions, may not be equally
valid on the catalyst tested. However, the trend of selectivities with the change of
operating parameters other than pressure was more similar to the experimental data,
especially for the Fernandes model, and it was interpreted as this model partially works
well in predicting the behavior of the catalyst with changing operating parameters.
When the C>=C; olefin selectivities have been compared, the figure has been changed.
Olefin selectivities calculated with the models were higher than those of experimental
data. In the Fernandes model, the model was based on the general FT reaction rate
expression without olefin re-adsorption. It was considered that the highest light olefin
selectivities were calculated for the Fernandes model, possibly due to the latter
assumption. The lower light olefin selectivities obtained by experimental data
indicated that, in fact, olefin re-adsorption was more dominant in the overall FT
reaction. As a result of the more dominant olefin re-adsorption, higher Cs. selectivities
might had been obtained in experimental studies. In the models, C>=C4 olefin
selectivity might be increased at the expense of Cs. selectivity. For this reason, it was
necessary to consider the olefin re-adsorption mechanism for the catalyst tested, and
the models and test data were therefore different from each other. On the other hand,
the fact that the test data with the Fernandes model had a similar increase or decrease
trend with the changing operating parameters, the mechanisms proposed in the
Fernandes model may reflect the real situation more, except for olefin re-adsorption.
It was also assumed that the active centers had equivalent activity in the models, and
the loss of activation by side reactions has been neglected. In reality, the equilibrium
of the carbide/magnetite phases might change during the reaction and surface coke
compounds might be formed as a result of CO activation and uncontrolled surface
polymerization. Therefore, it was inevitable that modeling studies would face with a
high error in reflecting test data. To avoid this, it would be more convenient to compare
the model results for low CO conversions where side reactions have been limited.

As a result of the validation of the Fernandes and Wang models with the 7-set of
additional experiemental data after the evaluationthe models with 43-set of kinetic
data, it was shown that the tested models were highly dependent on the operating
conditions. So it would be more reliable to evaluate the models for low CO conversions
where the side reactions have been eliminated or significantly suppressed. Predictions
with the models by taking into account olefin re-adsorption or not seems determinative
on the results.
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1. LITERATUR

1.1 Sentez Gaz1

Sentez gazi, kimyasal sentezlerde 6nemli bir ara iiriin olan ve Hz ve CO’ten olusan bir
gaz karisgimidir. Karbondioksit (CO2) ve su buharinin (H20) yani sira kullanilan
gazlastirma ajanina ve tepkime kosullarina bagli olarak degisen yiizdelerde ve/veya
eser miktarda azot (N2), metan (CHa), Co-Cs hidrokarbon bilesikleri, yliksek kaynama
noktali hidrokarbonlar (katran bilesikleri), kiikiirtlii ve azotlu organik ve inorganik
bilesikler, halojenik ve alkali bilesikleri de igermektedir. 18. yiizyilda yiiksek
sicaklikta bir karbon kaynagi (odun, dogal gaz vb.) iizerinden su buharinin gegirilerek
elde edilmesi nedeniyle "su gazi" olarak da bilinmektedir. 20. yiizyilin baglarindan
itibaren katalitik tepkimelerle hidrokarbonlarin sentezinde hammadde olarak
kullani1ldigindan sentez gazi olarak adlandirilmasi genel kabul gérmiistiir. Sentez gazi;
dogalgaz, komiir, petrol ve tiirevleri, biyokiitle ve organik atiklar olmak {izere karbon
ve hidrojen iceren ¢esitli kaynaklardan konvansiyonel olarak kismi oksidasyon, su
buhart ile reformlama veya gazlastirma yoluyla iiretilmektedir. Uretilen sentez gazi,
bir seri gaz temizleme ve gaz sartlandirma islemlerinden gegirilerek sentetik yakit ve
kimyasal tiretimine hazir hale getirilmektedir. Fischer-Tropsch (FT) siireci ile sentez
gazindan dogrudan sentetik yakitlar ve vakslar elde edilirken, sentez gazindan tiretilen
metanol tizerinden de dolayli olarak dimetil eter, formaldehit, asetik asit gibi
kimyasallarin tretimi gerceklestirilmektedir. Sentez gazindan katalitik kimyasal
doniisiim yada fermantasyon ile metan, etanol veya yiiksek alkoller de iiretilmektedir.
Gaz sartlandirma, gaz ayirma ve ileri saflastirma teknolojileri uygulanarak sentez

gazindan yiiksek saflikta hidrojen de elde edilmektedir [1].

Sentez gazindan sentetik yakit ve kimyasallarin iiretimi i¢in bagvurulan katalitik

doniisiim yontemleri ve kullanilan baslica katalizorler Sekil 1.1°de verilmektedir [2].

Sentez gazinin kalite ve bilesim gereksinimleri elde edilecek olan son iirline ve
kullanilacak katalizoriin gerekliliklerine baglidir. Bununla beraber pek ¢ok durumda

asir1 yliksek saflikta sentez gazi gerekmektedir.



DME Dizel/Benzin

Metanol

Olefin

Ni/Mg

oA
/
Rh
<

Etanol SNG

Sekil 1.1 : Sentez gazindan sentetik yakit ve kimyasallarin iiretimi i¢in bagvurulan
katalitik doniisiim yontemleri ve kullanilan baslica katalizorler [2].

Bu nedenle kapsamli bir gaz temizleme siirecinin uygulanmasi zorunludur. Sentez
gazindan kimyasal {liretim siirecleri i¢cin genel kabul géren kirletici toleranslar1 Cizelge

1.1°de verilmektedir. FTS, Fischer-Tropsch Sentezi olarak adlandirilmaktadir.

Cizelge 1.1 : Sentez gazindan kimyasal {iretim siiregleri i¢in genel kabul géren
kirletici toleranslari [2].

Sentez Gazinin Son Kullanimi

Kirletici Metanol Sentezi Etanol FTS Hidrojen (ppmv) SDG
(mg/m?) (ppmv) (ppmv) (ppmv)

PM <0,02 0 0 0 0
Katran <0,01 <0,5 <0,01 <1-2 #, <Q-5## <D 5#HH#
Alkaliler <0,005* Bilgi yok <0,01 Bilgi yok Bilgi yok
Nitrojen <0.1 <1-10 <0,02-10 <1-10 <30
Siilfiir <0,5% <1 <1-50; 50-100 <0,01-1 <1-50; <50-100 <0,1°"
Halojeniirler ~ <0,001 # <0,1 Bilgi yok <0,01 Bilgi yok <10

#Birimi ppmv; # Birimi mg/Nm3; #* Birimi g/Nm3; " Ni katalizér igin.

Sentez gazinin Hz/CO orani, istenilen son iirline bagl olarak degismekle beraber
genellikle 1-2 arasindadir ve gergeklestirilerek kimyasal tepkimelere bagli olarak
belirlenmektedir. Sentez gazinin H2/CO orani su-gaz doniisim tepkimesi ile
degistirilebilmekte olup, bu islem gaz sartlandirma olarak da adlandirilmaktadir.
Sentez gaz1 ile katalitik olarak iiretilebilecek kimyasal siireclerde kullanilan
katalizorler ve katalitik siire¢ gereksinimleri Cizelge 1.2°de verilmektedir. Sentez
gazinin yakit ve kimyasallara dogrudan donistiiriildiigii Fischer-Tropsch Siireci,
katalitik olarak gerceklesen kimyasal zincir tepkimesidir ve Cizelge 1.2°de goriildiigi
tizere Fischer-Tropsch sentezinde demir ve/veya kobalt icerikli katalizorler

kullanilmaktadir.



Cizelge 1.2 : Sentez gazi ile katalitik olarak iiretilebilecek kimyasal siireglerde
kullanilan katalizorler ve katalitik siire¢ gereksinimleri [2].

Basing Sicakhik

Biyoyakit (bar) (°C) Katalizor H2/CO CO2
250-300  350-450 ZnO/Cr,03 3
Metanol %4-
4ol 50100 200-300 CU/ZnO/ALOs 2 %04-8 VIV
55-65 Rh katalizorleri 2 <1-5 mol %
Etanol 230-300
ot 20-105 MoS; =112  <5mol %
metanol metanol yﬁﬁtﬁ;ﬁﬁﬁ?ﬁg ’ =1 metanol sentezi;
sentezi sentezi sentezi - H,/CO =3 ##
DME o .
Cift islevli katalizorler
30-70  200-300 (CuO-ZnO-MnOve  =2;3# cozi(gg; gOZ)
zeolitler) '
FTS  10-40  300-350 Demir katalizorii 0'62'};7; Ha/ C:?*f 1#
7-12  200-240 Kobal katalizérii 3(1’5 Ha/CO = 3 #

Hidrojen 1-30 200-1100 N, Fe, Mo katalizorleri >2* -

SNG  1-25  200-450 NI, Co, Fe, Ru >3 H/CO =4 *
katalizorleri

#Birimi ppmv; # = mg/Nm3; ## = g/Nm3; " Ni katalizor i¢in; DME:Dimetileter; SNG: sentetik dogal gaz

1.2 Fischer-Tropsch Teknolojisi ile Sentez Gazindan Sentetik Siv1 Yakit Uretimi

Fischer-Tropsch tepkimesi ile komiir veya dogal gazdan elde edilen sentez gazindan
hidrokarbon yakitlarin tiretimi yaklasik 100 yillik ge¢cmise sahip 6nemli bir ticari
strectir. FTS siirecinin ilk ticari uygulamast 1936 yilinda Almanya’da
gerceklestirilmistir. Almanya’da sentetik yakit tiretmek icin II. Diinya Savasi sirasinda
bu siirece bagvurulmus ve s1v1 yakit ihtiyacinin %50's1 ve havacilik yakiti thtiyacinin
%95'l FTS siireci ile karsilanmistir. Fischer-Tropsch sentez tepkimesinin genel
gosterimi ve FTS tepkimesi ile birlikte yan tepkime olarak ger¢eklesen su-gaz degisim

tepkimeleri asagidaki denklemlerde (esitlik 1.1 ve 1.2) verilmektedir [3].

nC + (n — X+ 1)H2 i CI’IHZH—ZX+2 (11)

(2n+ 1)H, + nCO - C,H;, 4, + nH,0 (1.2)

"Biyo-rafineri" uygulamasina, yani biyokiitleden yakitlara ve kimyasal iiriinlere gegis

periyodunda, FTS biyokiitleden elde edilen sentez gazi ile gergeklestirilmesi 6nem arz



etmektedir. FTS ¢aligmalarinda iiriin segiciligini belirleyen en 6nemli faktorlerden biri
operasyon kosullari, digeri ise katalizordiir. FTS’de aktivite gosteren en onemli aktif
metaller rutenyum, kobalt ve demirdir. Rutenyum Kkatalizorleri tizerinde tepkime
mekanizmasi ¢alismalarina yaygin bir akademik ilgi bulunmaktadir. Ancak ticari
Fischer-Tropsch tesislerinde, komiir veya dogal gaz girdisine bagl olarak sirasiyla

demir veya kobalt katalizorleri kullanilmaktadir [4].

Sentez gazi ve tiriin C/H oranlari arasindaki fark, SGD tepkimesiyle karsilanmaktadir.
Bu fark, gerekli miktarda hidrojen {iiretmek i¢in karbondioksit ve hidrojene
dontistiiriilmesi gereken karbon monoksit miktarini tanimlamaktadir. FTS i¢in kobalt
katalizorii segilirse, gazlastiricidan sonra ve FTS reaktoriinden 6nce bir SGD {initesi
kurulmalidir. Demir katalizoriin SGD aktivitesi oldugundan, iki tepkime (FTS ve
SGD) ayn1 reaktorde gerceklesmektedir. Biyokiitleden elde edilen sentez gazi icin her
iki katalizor de kullanilabilmektedir [5].

Demir ve kobalt katalizorler i¢in FTS proseslerinin isletme kosullar1 farklidir. Kobalt
katalizor ile 200-240 °C ve H2/CO=1.2-2.0 ve demir katalizor ile 220-350 °C ve
H2/C0O=0.5-1.4 araliginda ¢alisilmaktadir. Kobalt katalizoriin daha aktif oldugu, daha
iyi bir mekanik direng gosterdigi ve katalizor 6mriiniin daha uzun oldugu ancak demir
katalizorlere gore ¢ok daha pahali oldugu bilinmektedir. Kobalt katalizorii ile demir
katalizorlerinin tirlin segicilikleri de farklidir ve bu nedenle tiretimi hedeflenen tiriine
gore tercih yapilmaktadir. Kobalt katalizorlerinin CHg4 ve Cs+ iiriin segicilikleri, demir
katalizorlerinin ise olefin iirlin secicilikleri daha yiiksektir. Kobalt katalizoriiniin
kullanim, diisiik SGD nedeniyle, hidrojence zengin sentez gazi uygulamalari i¢in daha
uygundur. Ornegin dogalgazdan sentetik yakit uygulamalarinda bu nedenle kobalt
katalizorler tercih edilmektedir. Yiiksek su gaz doniisiim aktvitesine sahip olan demir

katalizorler ise komiirden siv1 yakit tiretimi igin daha uygundur [5].

FTS, petrole ulasimin sinirli oldugu tilkeler i¢in 6nemli bir alternatifdir ve bu nedenle
FTS teknolojisinde 6nemli ilerlemeler kaydedilmektedir. Diinyanin farkli iilkelerinde
bircok biiyiik 6lcekli FTS tesisi insa edilmis ve isletmeye alinmustir. Ornegin Giiney
Afrika'daki Sasol kdmiirden sivi yakit iiretim tesisi (160.000 varil/giin), Katar'daki
Sasol-Oryx dogalgazdan sivi yakit {iretim tesisi (34.000 varil/giin), Shell’in Bintulu
Malezya'daki (16.000 varil/giin) ve Katar'daki (140.000 varil/giin) dogalgazdan sivi
yakit iiretim tesisleri, Nijerya'daki Escravos dogalgazdan sivi yakit iliretim tesisi

(34.000 varil/giin) ve Erduoshi'deki (3.425 varil/gilin) kdmiirden s1v1 yakit iiretim tesisi



ve Cin'deki Nixia komiirden siv1 yakit {iretim tesisi (85.600 varil/gilin) ticari 6lgek
demonstrasyonlardir. Nisan 2019'da SASOL, sentetik yakit iiretmek i¢in Giiney
Afrika'da 396 milyar dolarin lizerinde bir kdmiir madeni daha kullanima almak igin
yatirim karar1 almigtir. Katar'da, Shell tarafindan 2011 yilinda devreye alinan tesis,
diinyanin en biiyiik gazdan s1v1 yakit iiretimi siirecidir ve giinde 41.000 m®iin {izerinde

(giinde 260.000 varil) iiretim yapilmaktadir [6].

1.3 Sentez Gazindan Metan Uretimi

Dogal gaz, Ortadogu, Rusya gibi jeopolitik diizensizliklerin oldugu cografyalarda
bulunmaktadir. Bu nedenle dogal gazin en 6nemli bileseni olan metanin sentetik olarak
tiretimi 6nem arz etmektedir. Metanasyon da Fischer-Tropsch Sentezi gibi bir katalitik
hidrojenasyon tepkimesidir. Tipik olarak metanasyon, termokimyasal olarak ve
katalitik reaktorde 250-350° C sicaklik araliginda ve 25 bar basingta CO2/CO
hidrojenasyonu asagidaki reaksiyonlara gore gergeklesmektedir (esitlik 1.3 ve 1.4) [7].

CO, + 4H, - CH, + 2H,0 (1.3)

CO + 3H, - CH, + H,0 (1.4)

CO: emisyonlarnin kontrol edilmesi i¢in Sabatier tepkimesiyle (Denklem (1.3))
metan {iretimi 6nem arz etmektedir. Cesitli endiistriyel siireglerde, safsizliklarindan
armdirilarak oldukga saf CO2 gazi elde edilmektedir. Demir-gelik fabrikalar1 ve
¢imento endiistrileri CO; tutma ve kullanim1 i¢in potansiyel sunan enerji yogun

proseslerdir [7].

Sentetik dogal gaz, komiirden veya (atik) biyokiitleden sentez gazi iizerinden elde
edilebilmektedir. Sentetik dogal gaz iiretiminin gerceklestirildigi en 6nemli tesislerden
biri Amerika Birlesik Devletleri’nde bulunmaktadir. Dakota Gas (Amerika), Sekil
1.2°de goriilen tesisinde giinde yaklasik 5 milyon standart metrekiip sentetik dogal gaz

uretmektedir.

L Great
3 Plains

Sekil 1.2 : Dakota gazlastirma sirketi, Great Plains sentetik yakitlar fabrikasi [8].



Sentetik dogal gaz, son yillarda alternatif yakit olarak onemli bir kullanim alani
bulmaktadir. Yenilenebilir elektrigin H> ve/veya CHs4 donistiiriilmesi, ulasim ve
tarimda yakit olarak uzun vadeli enerji depolama i¢in 6nemli bir alternatiftir. Giligten
gaza (Power to gas) yontemi, dogrudan elektrifikasyonun teknik olarak miimkiin
olmadigi veya ekonomik olarak daha az rekabet¢i oldugu sektorleri
karbonsuzlastirarak iklim degisikligiyle miicadele etmek i¢in kilit bir unsur olarak
goriilmektedir. Ornegin sentetik dogal gazla calisan ve Almanya'nin Brunsbiittel

limanindan yaklasik 20 ton yakit alan ilk gemi Sekil 1.3’de goriilmektedir [9].

Sekil 1.3 : Sentetik dogal gazla ¢alisan EIbBlue gemisi [9].
1.4 Sentez Gazindan Metanol Uretimi

Sentez gazindan methanol {iretim siireci 1923 yilinda BASF tarafindan
ticarilestirilmistir. Glinlimiizde, Asya, Afrika, Orta Dogu ve Avrupa'dan Kuzey ve
Giliney Amerika'ya kadar diinyay1 kapsayan 90'dan fazla metanol tesisi bulunmaktadir.
Metanoliin CO2 iceren sentez gazindan liretimi karbon emisyonlarinin kontrol edilmesi
acgisindan onemlidir. Formaldehit, asetik asit, dimetileter ve olefinlerin tiretimi igin
methanol temel bir hammaddedir [8]. Metanol, diinyanin en yaygin ticareti yapilan
kimyasal emtiasidir. 2021 yili kiiresel metanol {retimi 107 milyon ton
mertebesindedir. Ortam sicakliginda ve basincinda sivi fazda bulundugundan alternatif
yakit olarak kullanimi igin de 6zel bir alt yap1 gereksinimi bulunmamaktadir. igten
yanmalt motorlar, yakit hiicreleri ve enerji tiretim tesislerinde ¢ok fazla bir yenilenme
yapilmadan kullanimlar1 miimkiindiir. Uretilen ihtiyag fazlas1 yenilenebilir elektrigin
yenilenebilir metanol formunda hidrojen depolama amaciyla kullanimi da 6énemli bir
secenektir. Metanolden konvansiyonel yakitlarin muadillerinin = iiretimi  de
yapilmaktadir. Metanolden benzin {iretiminin ticari olarak gergeklestirildigi tesisler
bulunmaktadir. Bu nedenle metanol talebinin artarak 2025'e kadar 120 Mt'a ve 2050'ye
kadar 500 Mt'a ulagsmas1 beklenmektedir [10].



Metanol iiretimi i¢in ihtiya¢ duyulan sentez gazi, belediye kat1 atiklar1 veya orman
kalintilar1 gibi herhangi bir karbon kaynaginin gazlastirilmasi ile tiretilebilmektedir.
Diizenli depolama alanlarindan, atik su aritma tesislerinden veya hayvan atiklarindan
fermantasyon yoluyla elde edilen biyogaz da metanol iiretimi i¢in hammadde olarak
kullanilmaktadir. Metanol iiretimi i¢in sentez gazi eldesinde ihtiya¢ duyulan karbon,
karbondioksit olarak endiistriyel baca gazlarindan veya dogrudan havadan da

yakalanabilmektedir [11].

Metanol {iretimi de Fischer-Tropsch Sentezine alternative bir hidrjenasyon
tepkimesidir. Hidrojen, karbon monoksit ve karbondioksit igeren sentez gazi
karisimindan katalitik olarak gercgeklestirilen endiistriyel bir siirectir. Metanol sentezi
250-300°C ve 5-10 MPa'da bakir-¢cinko-aluminyum igeren bir Kkatalizor
(CuO/ZnO/Al203) kullanilarak gergeklestirilmektedir. Hammadde olarak dogal gaz
kullanan tipik bir metanol tesisi, giinde yaklasik 3.000-4.000 ton arasinda bir {liretim
kapasitesine sahiptir. Daha biiyiik 6l¢ekli (5.000 t/d) metanol iiretim siiregleri de
gelistirilmektedir. Baslica teknoloji saglayici firmalar arasinda Toyo Engineering
Corporation, Lurgi Chemie GmbH, Foster Wheeler/Starchem bulunmaktadir [12].
Ornegin Kapsom firmas: ticari olarak 1,5 milyon ton/yil kapasiteli metanol tesisleri
kurmaktadir (Sekil 1.4) [13].

Yenilebilir Enerji

Sekil 1.4 : KAPSOM metanol {iretim tesinin gosterimi [13].
1.5 Olefin Uretimi

Petrokimya endiistrisinin yap1 taslari olan etilen ve propilen konvansiyonel olarak
naftadan iiretilmektedir. Naftanin yani sira dogal gaz sivilari (etan, propan, biitan), n-
butan, etan, propan ve rafineri gazlarindan da olefin {iretimi yapilmaktadir. Propilen
tiretiminde kullanilan hammadde ve siire¢ se¢imi, tiretilecek olan propilenin kalitesini

belirlemektedir. Propilen, rafineri kullanimi (%55-75 saflik), kimyasal kalite (%92-96



saflik ) ve polimer {iretimi i¢in gerekli kalite (%99,5 saflik ) olmak iizere ii¢ farkl
kalitede kullanim alan1 bulmaktadir. Rafineri kalitesinde propilen tiretmek i¢in akiskan
katalitik pargalama (Fluid catalytic cracking) teknolojisi kullanilirken, kimyasal
tiretim Kkalitesinde propilen {iiretimi igin ise su buhari pargalama siireci tercih

edilmektedir [14,15].

Olefin iiretiminde hammadde se¢imi, hammaddelerin cografi olarak erisim kolayligina
ve maliyetlerine gore iilkeden iilkeye degiskenlik gdstermektedir. Ornegin su buhari
ile pargalama siireci ile etilen iiretimi, Amerika Birlesik Devletleri’nde hammadde
olarak dogal gaza dayali1 olarak ger¢eklesmektedir. AB iilkelerinde ise petrol tiirevleri
(nafta vb.) etilen tiretiminde tercih edilmektedir. Pahali bir hammadde olmasina karsin
nafta, yan iirlinlerin iiretimine ve dolayistyla siire¢ maliyetlerinin azaltilmasina katkida
bulunmaktadir. AB iilkelerinde etilen {iretim maliyeti diger iilkelere gore yiiksek
olmasima karsin, olefinlerin nakliye maliyetleri dikkate alindiginda, yiiksek iiretim
maliyetleri ithalat maliyetleri ile kabul edilebilir bir noktaya karsilik gelmektedir.
Bunun en 6nemli nedeni, etilenin sikistirilmis tanklarda nakliye edilerek nakliye

sonunda tank basincinin azaltilmasi gerekliligidir [14,15].

Naftadan olefin iiretimi enerji yogun bir prosesdir. Ornegin 1 ton etilen iiretmek igin
20-30 GJ siireg enerji girdisine ihtiya¢g bulunmaktadir. Bu nedenle yan iiriin eldesi
siire¢ ekonomisinin iyilestirilmesi agisindan kritiktir. Metan, propan, biitan, hidrojen,
piroliz gaz1 gibi yan liriinler, siirecin ekonomisini olumlu yonde etkileyen yan tirtinler
olarak goriinmektedir. Cizelge 1.3 de ton etilen {iretimi bagina tiikketilen hammadde ve

tiretilen yan tiriin miktarlar1 verilmektedir [15].

Etilen iiretimi maliyet analizleri incelendiginde (Sekil 1.5), hammadde maliyetlerinin
toplam iiretim maliyetinde en bilyiik pay1 aldig1 agik¢a goriilmektedir [15]. Bu durum;

petrokimya sektdriinde hammadde se¢iminin dnemine isaret etmektedir.
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Sekil 1.5 : Su buhar1 pargalama siireci ile etilen tiretimi, UKR: Ukrayna, RUS:Rusya,
USA, Amerika Birlesik Devletleri, SAR, Suudi Arabistan, EU, Avrupa Birligi [15].



Cizelge 1.3 : Ton etilen iiretimi basina tiiketilen hammadde ve tiretilen yan iiriin
miktarlar1 [15].

Nafta Hafif nafta Fuel oil n-Biitan Propan Etan Ra;;;en
Nafta 3,30
Hafif nafta 3,25
Hammadde Fuel oil 4,67
ton/ton n-Biitan 2,51
Etan 2,38
Rafineri gazi 1,29
2,18
Metan 0,50 0,62 0,48 0,56 0,65 0,11 0,89
Ham C3s 0,04
Biitadien 0,34 0,30 0,43 0,26 0,10 0,04 0,13
Yan iriinler Fuel oil 0,13 0,13 115 0,04 0,10
ton/ton
Hidrojen 0,05 0,05 0,05 0,04 0,05 0,08
Propilen 0,53 0,53 0,69 0,43 0,40 0,14
Piroliz gaz1 0,75 0,63 0,88 0,18 0,16 0,02 0,03
Elektrik
KWsaat/ton 44 250 300 180 180 140 148
Yardimer — 400 206 206 206 206 206 206
sistemler suyu, t/t
Yakiat, GJ/t 22,3 28,4 31,3 24,8 24,6 21 21,8
Diger Katalizor 5,49 0,71 0,72 0,50 051 016 0,16
malzemeler  Kimyasallar - 4,06 4,89 3,92 3,65 3,16 3,16

Ulkemizde de etilen ve propilen naftadan iiretilmektedir. PETKIM’in etilen iiretim
tesisinin mevcut kapasitesi 588.000 ton/yil olup, iiretilen etilen diisiik ve yiiksek
yogunluk polietilen, vinil kloriir monomeri ve etilen oksit eldesinde kullanilmaktadir.
Propilen tesisinin tiretim kapasitesi ise 144.000 ton/yil olup, akrilonitril fabrikasinda
degerlendirilmektedir. Nafta par¢alama prosesinde yan iiriin olarak agiga ¢ikan piroliz
gazi ve hidrojen, aromatik iiretiminde ve biitan ve biitadien karisimi Cs bilesikleri ise,

sentetik kauguk tiretiminde kullanilmaktadir [16].

Naftadan etilen iiretiminin karliliginda belirleyici olan faktorlerden biri hammadde
fiyat1 ile {irlin fiyat1 arasindaki farktir. Bu fark, ticari terminolojide etilen-nafta makasi
olarak adlandirilmaktadir. 2022 Ocak ayinin ilk yarisinda etilen fiyatlari haftalik bazda
1.389 dolardan, 1.445 dolara yiikselirken etilen-nafta makasi 674 $ seviyesine inmistir
[17]. Etilen dogrudan ithal edilmemekte olup, polietilenin son {irlin olarak ithalati
gerceklesmektedir. Ulkemizin 2021 yili polietilen ithalatina bakildiginda en biiyiik

polietilen ithalat kalemleri lineer polietilen ve diisiik yogunluklu polietilen igin



gerceklesmistir. Lineer polietilen ithalat1 2021 yilinda yaklagik 722 bin ton iken diisiik
yogunluklu polietilen ithalati 355 bin ton mertebesindedir. Lineer polietilen ve diisiik
yogunluklu polietilenin ithalat tutarlar1 sirasiyla yaklasik 1400 $/ton ve 1650 $/tondur
[18]. 2022 yilinda ham petrol ve nafta fiyatlarindaki artigla birlikte polietilen

fiyatlarinin da artmasi kaginilmaz goriinmektedir.

Ulkemizde polietilen iiretimi icin petrol rafinerisinde iiretilen ve polietilen son iiriin
formunda ithalati da bulunan etilen i¢in uygulanan iiretim teknolojileri Sekil 1.6’da

verilmektedir [19].
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Sekil 1.6 : Etilen tiretim teknolojileri [19].
1.6 Olefin Uretim Siirecleri

Etilen ve propilenin kiiresel olarak yillik tiretimleri 350 milyon tona ulagmakta olup,
stirdiirtilebilir ve diisiik emisyonlu olarak olefin iiretiminin miimkiin oldugu alternatif
prosesler biiyiikk onem tasimaktadir [20]. Cizelge 1.4’de etilen ve propilen gibi hafif
olefinlerin Uretimi i¢in ticari olarak uygulanan ve/veya iizerinde Ar&Ge calismalari

yiiriitiilen prosesler verilmektedir.

Su buhar ile par¢alama (kraking) halen kullanilan ticari olefin iiretim prosedir. Bu
siirec ile hafif hidrokarbondan petrol sivilarina kadar uzanan genis bir aralikta fosil
kokenli hammaddeler olefinlere doniistiiriilmektedir. Hafif hidrokarbonlar genellikle
dogal gaz veya rafineri gazlardir. Petrol sivilari ise nafta gibi petrol rafineri
tiriinleridir. Sivilastirilmis petrol gazi ve nafta buharla karistirilarak boru reaktdrde
790-850 °C'de hidrojen, metan, etilen, propilen, Cs-hidrokarbonlar, benzin ve fuel oil

gibi bilesiklere pargalanmaktadir. Daha sonra ayirma teknolojileri ve saflagtirma
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teknolojileri uygulanarak olefinler ve diger katma degeri yiiksek kimyasallar elde
edilmektedir. Yan iiriin olarak acgiga ¢ikan metan, termal par¢alama tinitesinde ihtiyag

duyulan stireg 1s1n1 saglamak igin yakilarak degerlendirilmektedir [20].

Cizelge 1.4 : Hafif olefinler i¢in doniisiim yollarinin tanimi ve nitelikleri [20].

Ana
Tanim Hammadde  drtinler
Etilen,
Karigmig petrolden buhar pargalamasi Nafta Propilen
Etanin buhar parg¢alanmasi Ethan Etilen
Propan dehidrojenasyonu Propan Propilen
Etilen,
Agir ham petrolin katalitik pirolizi Ham petrol Propilen
Agir ham petroliin derin katalitik pargalanmasi Ham petrol Propilen
Komiir gazlagtirilmasi ile liretilen sentez gazindan metanol {iretilmesi ve Etilen,
bunun dogrudan olefine doniistiiriilmesi Komiir Propilen
Dogal gaz reformlama ile iiretilen sentez gazindan metanol {iretilmesi ve Etilen,
bunun dogrudan olefine donistiiriilmesi Dogal Gaz Propilen
CO; hidrojenasyonu ile metanol iiretilmesi ve bunun dogrudan olefine Etilen,
doniistirilmesi COzve Hz Propilen
Biyokiitle gazlastirilmasi ile iiretilen sentez gazindan metanol tiretilmesi Etilen,
ve bunun dogrudan olefine doniistiiriilmesi Biyo atiklar ~ Propilen
Komiir gazlastirilmasi ile iiretilen sentez gazindan metanol {iretilmesi ve
bunun dogrudan propilene doniistiiriilmesi Komiir Propilen
Dogal gaz reformlama ile iiretilen sentez gazindan metanol iiretilmesi ve
bunun dogrudan propilene doniistiiriilmesi Dogal Gaz Propilen
CO:; hidrojenasyonu ile metanol iretilmesi ve bunun dogrudan propilene
doniistiiriilmesi CO2 ve H; Propilen
Biyokiitle gazlastirilmasi ile liretilen sentez gazindan metanol {iretilmesi
ve bunun dogrudan propilene doniistiirilmesi Biyokiitle Propilen
Dogal gazdan iiretilen metanin oksidatif eslesmesi Dogal Gaz Etilen
COz'nin hidrojenasyonundan iiretilen metanin oksidatif eslesmesi CO; ve H; Etilen
Biyokiitleden iiretilen metanin oksidatif eslesmesi Biyokiitle Etilen
Komiir gazlastirilmasi ile iiretilen sentez gazinin FT tepkimesi ile Etilen,
propilene doniistiiriilmesi Komiir Propilen
Dogal gaz reformlama ile iretilen sentez gazinin FT tepkimesi ile Etilen,
propilene doniistiiriilmesi Dogal Gaz Propilen
Biyokiitle gazlastirilmasi ile iiretilen sentez gazinin FT tepkimesi ile Etilen,
propilene doniistiiriilmesi Biyokiitle Propilen
Oksijensiz fermantasyon ile etanol tiretilmesive bunun dehidrasyon
yontemiyle etilene doniistiiriilmesi Etanol Etilen

Propan dehidrojenasyonu, yalnizca propilen iiretmek icin tercih edilen bir siiregtir.

Dogalgaz veya petrolden iiretilen propan, metal katalizorler tizerinde 500—-680 °C ve
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15-250 kPa'da endotermik bir tepkime yoluyla %85 verimle propilene
dontistiriilmektedir [21].

Metanolden olefin ve metanolden propilen, olefin {iretiminde petrole olan
bagimliliktan kurtulmanin basarili 6rnekleridir. Metanolden olefin iiretimi SAPO-34
tipi zeolit katalizorii tizerinde yaklasik 500 °C ve 250 kPa'da %78-%82 karbon
seciciligi ile gergeklesmektedir. Metanolden propilen iiretimi de benzer sekilde zeolit
bazli katalizorler lizerinde 400-500 °C'de ve 150 kPa'da ger¢eklesmekte ve %71
karbon segiciligi ile propilen elde edilmektedir [22].

Katalitik par¢alama/katalitik piroliz siireci ile yliksek molekiil agirligina sahip agir
yaglar katma degerli olefin tirlinlere doniistiiriilmektedir. Siire¢ 530-560°C araliginda
gerceklesmekte olup, %14-22 verimle propilen iiretilebilmektedir. Propilen haricinde
az miktarda etilen ile birlikte C4 bilesimleri ve benzin bilesimi elde edilmektedir.
Olusan alkan bilesikleri ikinci bir parcalama {initesine beslenmekte ve bu sayede

alkenlere donistiiriilerek verim arttirilmaktadir [23].

Metanin oksijen kapling tepkimesi etilen tiretmek i¢in Ar&Ge asamasinda olan bir
diger siirectir. Metan dnce 700-900°C araliginda katalitik olarak etana doéniismekte ve
ardindan etilene 1s1l olarak dehidrojene olmaktadir. Metanin kismen ya da tamamen
okside olarak CO ve CO2 olusumu diger yan tepkimeler olup, etilen iiretim verimi
%15-25 arasindadir [24].

Etanoliin etilene doniisiimii, genellikle destekli fosforik asit veya aktiflestirilmis
alimina katalizorler tizerinde 300-500 °C sicaklikta etanol dehidrasyonuyla

gerceklesmektedir [25].

Fischer-Tropsch ise uzun yillardir ¢alisilan bir teknolojidir ve tepkime seciciligi
dogrudan olefin iiretimine yonelik olarak degistirilebilmektedir. Komiir, dogal gaz,
biyokiitle ve CO2'den (ters su gaz doniisiim tepkimesi ile CO eldesi lizerinden) elde
edilen sentez gazi, demir, kobalt, nikel ve rutenyum gibi metal katalizorler iizerinde
yiiksek sicaklikta olefinlere doniistiiriilebilmektedir. Ancak diistik {riin seciciligi,
Fischer-Tropsch ile olefin iiretiminin ticari uygulamasini engellemektedir. Proseste
olusan COz2 hari¢ tutularak hesaplanan Fischer-Tropsch iirlin segiciligi Anderson—
Schulz—Flory dagilimini takip ettigi i¢in C2—Cj4 olefin segiciligi maksimum ~%56,7 ile
sinirlidir. Buna karsin, FTS ile dogrudan olefin tiretimi, metanolden olefin tiretimine

gore tek asamada gerceklestigi i¢in maliyet acisindan daha avantajli goriilmektedir.
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Ancak FTS ile dogrudan hafif olefin iiretiminde en ktritik bilesen katalizordiir.
Katalizoriin Anderson—Schulz—Flory dagilimindan olefin lehine dagilim gosteren bir
secicilige, yiiksek CO doniisiimiine ve stabilitiye ve diisiik CO2 ve metan segiciligine
sahip olmasi en 6nemli 6zelliklerdir. Bu 6zelliklere sahip katalizor gelistirmek igin de

Fischer-Tropsch tepkime mekanizmalarinin ¢ok iyi anlasilmasi gerekmektedir [26].

1.7 Fischer-Tropsch Tepkime Mekanizmalari

Fischer-Tropsch tepkimesi, bir yilizey polimerlesme tepkimesidir. FTS tepkimesi,
tepkime baslangici, zincir biiyiimesi ve tepkime zincirinin sonlanmasi asamalarini
icermektedir. Katalizor yiizeyinde CHx bilesiklerinin olusumu ile FTS tepkimesinin
basladig1 genel kabul goérmektedir. CHx bilesikleri CO molekiiliiniin yiizeyde C-O
bagiin ayrismasi ile olusmaktadir. Bir hidrokarbon ara iirlinliniin zincir biiylimesi,
mevcut hidrokarbon zincirine bir karbon atomu igeren yiizey tepkime ara iriiniiniin
eklenmesiyle gerceklesmektedir. Genel kabul goren iki farkli tepkime mekanizmasi
bulunmaktadir. Bu mekanizmalardan birincisi karblir mekanizmasidir. Karbiir
mekanizmasinda CHy ara tiriin olusumu ile tepkime baslamaktadir. CHy ara iiriinii,
yizey CO bilesiginin C-O baginin ayrismasiyla olusmaktadir. CO ekleme
mekanizmasinda ise; zincir biiyiimesi iki ayri adimda gerceklesmektedir. Bir CO
molekiiliiniin ilk ayrismasindan sonra, iretilen CHx ara firiine baska bir CO
eklenmektedir. Daha sonra eklenen CO'nun C-O bag1 kopmakta ve ilk C2Hy ara {iriinii
olusmaktadir. Zincir biiyiimesi, CO'nun yiizey hidrokarbon kisimlarina ardisik ekleme
adimlariyla ve ardindan C-O baginin bdliinmesiyle devam etmektedir. Karbiir ve CO
ekleme zinciri bliylime mekanizmalarina karsilik gelen tepkime ara dirlinleri ve

tepkime adimlar1, Sekil 1.7°de sematik olarak gosterilmektedir [27].

direk ayrisma co -

CO veya hidrojen L baslatma
yardiml
C‘l
+H
G CH, _—CH,+CO
H/ \ ekleme
biiyime c"Hyc? +H
CH, CH, + CH, zincir biiyiime -\ \ dehidroksilasyon
metanasyon | C“.‘H .
Y co/ -H \¢H = s
sonlandirma «L -P'/+ \CO. +H
aldehit  pen  alken © alken alkan alkol. aldehit

(a)

Sekil 1.7 : Fischer-Tropsch tepkimesinin (a) karbiirizasyon mekanizmasina ve (b)
CO ekleme mekanizmasina gore zinciri biiylime mekanizmalar1 [27].
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Karbiir mekanizmasinda, zincir bitylime tepkimesi ile rekabet eden ana siire¢ metan
olusumudur. Yiiksek hizda CO’nun CHy doniisiimii ve biiyiliyen zincire "C1" eklenmesi
ve ayn1 zamanda "CHy" hidrojenasyon ve terminasyon tepkimelerinin bastirilmasi
uzun zincirli hidrokarbon tiretimi i¢in gerekli kosullardir. C — O bagi ayrisma
tepkimesi, metan olusumuna gore daha hizli olmalidir. Bu kosul karsilandig takdirde;
biiyiiyen hidrokarbon zincirine "C1" eklenme hizi yiiksek (zincir biiyiime hizi) ve
zincir sonlanma hiz1 zincir biiyiime hizina gore yavas oldugu siirece daha uzun
hidrokarbonlarin olusumu igin yiiksek bir se¢icilik saglanmaktadir. Zincir biiyiime
hizi, C-O bag aktivasyonuna kiyasla daha hizli oldugunda "C: veya CHx" olusumu,
tepkime hizin1 kontrol etmektedir. CO ayrismasina iliskin bu durum, CO ekleme

mekanizmasi igin farklilik gostermektedir [19,26,27].

CO ekleme mekanizmasina gore ise; CO ayrisma hizi, biiyiiyen zincire CO ekleme
hizina ve zincir biiylimesinin sonlanma hizina oranla yavas olmalidir. Biiyliyen
hidrokarbon zincirine eklendikten sonra C-O baginin ayrismasi ise hizli olmalidir
[19,26,27].

Goriildiigii tizere tepkime mikrokinetigi tizerine farkli mekanizmalar, zincir biiyiime
olasiligin1 veren a ve CO tiiketim hiz1 i¢in farkli kinetik ifadelerin dnerilmesine yol
acmaktadir. CO'yu kolayca ayristiran metaller ile Fischer-Tropsch aktivitesi arasinda
bir iliski bulunmaktadir. Bununla birlikte, ge¢is metali kristal teraslarinda CO'nun
dogrudan aktivasyonu icin gereken aktivasyon enerjilerinin, CO tiiketimi ile dlgiilen
gorliniir aktivasyon enerjileri ile uyumlu olmadigi da belirlenmistir. Deneysel ve
molekiiler simiilasyon caligmalari CO tliketim oranmi smirlayan adimin, zincir
biiyime tepkimesinden daha ¢ok, CO aktivasyonu oldugunu gostermektedir
[19,26,27]. Bu durum, Fischer-Tropsch tepkimesinin zincir biiyiime tepkimesi igin
gerekenden daha yliksek bir sicaklikta meydana gelmesinin nedenlerinden biridir.
Diger sebep ise, diislik sicaklikta CO adsorpsiyonunun yiizeyi bloke etmesi ve ayrisma
tepkimesinin meydana gelmemesidir. Ote yandan, Fischer Tropsch reaktivitesi i¢in
gereken yiiksek basing ve bunun sonucunda tiim katalitik ylizeye CO adsorpsiyonu,

CO ekleme mekanizmasi ile zincir bliylimesini agiklamaktadir.

Ozetle; hidrokarbon zincir biiyiimesi diisiik sicaklikta miimkiin olup, CHx ara iiriinleri
mevecut oldugu siirece bir¢cok metal ve yiizey iizerinde =zincir biiylimesi
gerceklesmektedir. Rekabetci tepkime ise metan olusumudur. Bu nedenle metan veren

CHy tepkime tiiketim hiz1 yavas olmalidir. Nispeten zayif metal-karbon (M — C) bag
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enerjilerine sahip metaller veya yiizeyler, hizli metan olusumu nedeniyle Fischer-
Tropsch Sentezi i¢in daha az uygundur. Fischer Tropsch tepkimesinde CO
aktivasyonu, biiyliyen hidrokarbon zincirine eklenen CHy ara tirtinlerini vermektedir.

Bu nedenle CO aktivasyonu, metan olusumuna oranla hizli olmalidir [19,26,27].

Karbiir mekanizmasi gegerli ise, Fischer Tropsch tepkimesi katalitik yapiya oldukga
duyarhdir. Ciinkii yalnizca belirli katalitik bolgelerde dogrudan veya H destekli
aktivasyon yoluyla CO ayrismasi, zincir biiyiime tepkimesinin makul bir hiza sahip

olmasi i¢in gereken minimum aktivasyon enerjisinde ger¢eklesmektedir [19,26,27].

CO ekleme mekanizmasina gore ise; CO eklenerek zincir biiyiimesi, katalitik yapiya
daha az duyarlidir. CO ekleme, dogrudan C-C bagi olusumuna oranla daha yavas

ilerlemektedir [27].

Karbiir mekanizmasinda hidrokarbon zincirine eklenen “Ci” ara iiriiniin genel olarak
"metilen (CH2)" oldugu kabul edilmektedir. Ancak biiyiiyen hidrokarbon zincirinin
dogasimin alkil, alkenil veya alkiliden oldugu diigiiniilmektedir. Fischer ve Tropsch
tarafindan tepkimesinin gergekte bir metilen polimerlesmesi oldugu 6nerilmis olup,
halen genel kabul goren bu goriis 1980 yilinda Pettit ve Biloen ve Sachtler tarafindan
daha da detaylandirilmigtir [28]. Revize edilen Fischer-Tropsch-Bradley-Petit-Biloen-
Sachter (FTBPBS) mekanizmasi asagida verilen ana adimlari igermektedir (Sekil 1.8):

e Karbon monoksitin metal yiizeyine adsorpsiyonu ve hidrojenatif ayrismasi
e Karbid, karbin, metilen ve metil gibi yiizey bilesiklerinin olugmasi

e Yiizey metilen bilesiklerinin polimerlesmesi. Polimerlesmenin yiizey H veya

metil bilesigi tarafindan baslatildigina inanilmaktadir.

b
0

: ﬁ cE Jc h o ,
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Sekil 1.8 : FTBPBS mekanizmasi [28].

Yiizey bilesiklerinin dogasin1 arastirmaya yonelik izotopik etiketleme ve
organometalik komplekslerin arastirilmasinda kaydedilen gelismeler sayesinde, Sekil

1.9’da verildigi gibi, CO’nun Once yiizey karbiir bilesigine doniistiigii ve sonra
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yiizeyde olusan karbiir bilesiginin ylizey metilidin (=CH), metilen, metil ve

nihayetinde metan bilesigine hidrojene oldugu anlagilmstir.

/

0 ¥ H,0 I
I L * —— H
C B — C' . -
| /aC\\ /(I:\w
ylzey karbit metilidin
CH. H H
t | ' H
metan T CHy  a CH
i A L
metil metilen

Sekil 1.9 : CO Adsorpsiyonu, katalitik ylizeyde ayrigmasi ve ylizey karbiir
bilesiginin asamali hidrojenasyonu ile metilen ve diger bilesiklerin olusum semast
[28].

Bir diger 6nemli nokta, yiizey metilen bilesiklerinin adimli polimerlesmesi ile lineer
hidrokarbonlarin olusumudur. Fischer-Tropsch tepkimesi sonucu elde edilen
hidrokarbon molekiil agirlik dagilimi, Anderson-Shulc-Flory (ASF) polimerlesme
kinetigine dayanan hidrokarbon dagilim egrisi ile uyumludur (Sekil 1.10). Ancak,
olusan C> bilesiklerinin miktar1 beklenenden az, C1 (metan) bilesiginin miktari ise

fazladir [28].

log(WIN)
-1.5 4

2

-2.5

1 2 3 4 5 [ 7
N

Sekil 1.10 : Rodyum katalizorii ile gergeklestirilen FT tepkimesi ile elde edilen
deneysel molekiil agirlik dagilim egrisi (diiz ¢izgi) ve ASF dagilimi (noktali) [28].

1.8 Fischer-Tropsch Sentezi ile Alken Olusumu: Alkil Mekanizmasi

Yiizey metilen bilesiklerinin 1-alkenleri vermek iizere polimerlesmesi mekanizmasi
Badley ve Petit tarafindan Onerilmistir. Sekil 1.11°de goriildiigii lizere ylizey
metilenlerinin polimerlesmesi, ylizey hidriir (veya metil) bilesigi tarafindan

baslatilmaktadir. Tepkimesinin sp3 karbonlar1 arasindaki eslesme ile ilerledigi
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diistiniilmektedir. Zincir biiylimesi, ylizeyde biiyliyen alkil zincirinden hidriiriin f3-
eliminasyonu ile sonlanmaktadir. Bu mekanizma alkil mekanizmasi olarak

adlandirilmkatadir [3,19,29].

HHsz Ha cH H» Hz
CAA A T AA

— g

CHaCH,CH, T + CH3CH=CH,

el A P

Sekil 1.11 : Yiizey metilen bilesiklerinin yiizey alkil bilesiklerine polimerlesmesi
i¢in alkil mekanizmasinin sematigi [28].

FT tepkimesinde gozlemlenen {ig¢ olagan dis1 durum, alkil mekanizmasinin gézden
gecirilmesini gerektirmektedir [3,19,29]. Bu durumlar su sekildedir:

e C; hidrokarbon bilesiklerinin beklenenden az olusmas1 ASF dagiliminda ciddi
bir sapmaya yol agmaktadir. Bu durum C: olusumu i¢in farkli bir
mekanizmanin olabilecegine isaret etmektedir.

e Alkil mekanizmasi, lineer hidrokarbon olusumunu dikkate almaktadir. Az
miktarda dallanmis hidrokarbonlarin olusumu ise dikkate alinmamaktadir.

e Alkil mekanizmasi ile 1-alken olusumunun, biiyliyen hidrokarbon zincirinden

metal hidriiriin B-eliminasyonu ile gerceklestigi varsayilmaktadir.

1.9 Fischer-Tropsch Sentezi ile Alken Olusumu: Alkenil Mekanizmasi

13C2 izotopik etiketleme calismalarina dayanilarak, yiizey metilen bilesiklerinin
Fischer-Tropsch polimerlesmesi igin bir alkenil mekanizmasi Onerilmistir. Alkenil
mekanizmasina goére CO, ylizeye adsorbe olarak ayrismakta ve yiizey karbiir
bilesikleri olugsmaktadir. Karbiir bilesikleri, pesi sira metilidin ve metilene hidrojene
olmaktadir. Vinil bilesiginin olusumu, yilizey polimerlesme tepkimesinin bir pargasi
olarak degerlendirilmektedir. Onerilen alkenil mekanizmas1 Sekil 1.12’de

verilmektedir.

Alkenil mekanizmasina gore yilizey metin ve metilen bilesikleri iizerinden yiizey vinil
bilesigi olusmaktadir. Yiizey vinil bilesigi ile yiizey metilen bilesigi birleserek h1—
alil olusturmaktadir. Metal-C sp? ve metal-C sp® birlesim sekansinin devam etmesi igin

n-alil bilesiginin n' propenil bilesigine izomerizasyonu gereklidir. n* propenil bir
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diger ylizey metilen bilesigi ile birleserek zincire bir karbon daha katilmakta ve siire¢
bu sekilde tekrarlanmaktadir. Zincir biiylimesinin sonlanmasi, alkil mekanizmasinda
oldugu gibi B-eliminasyonu ile ger¢eklesmemektedir. Terminasyon, dogrudan 1-alken
verecek sekilde ylizey alkenil bilesiginin yiizey hidrojen atomu ile tepkimesi sonucu
gerceklesmektedir. Alternatif olarak, vinil gruplarmin eslesmesi ile (kapling)

dogrudan Cj4 bilesikleri olusarak da sonlanma ger¢eklesmektedir [3,19,29].

H,

C\

CH
\:inill . baslatma N 2
H H2 tiretimi ,/CH2¥\ ,CH
C H,C

M/ |

| izomerizasyon
WA WA

CHy
o ,CH
H HC
HQC’ R Ha
sonlanma R /CH3 CC\
1 HI(|3
H H /,CH ,CH ilerleme
bovime

Sekil 1.12 : Yiizey alkenil bilesiklerinin de dahil oldugu yiizey metilen
polimerlesmesi ile alken olusumu igin 6nerilen alkenil mekanizmasi [28].

1.10 Anderson-Shulz Flory Polimerlesme Kinetigi

Flory-Schulz (SF) dagilimi, adin1 Paul Flory ve Giinter Victor Schulz'dan alan ayrik
bir olasilik dagilimidir. SF, ideal bir kademeli zincir biiyiime polimerlesme prosesinde
elde edilen farkli uzunluktaki polimerlerin relatif oranlarini tanimlamaktadir. k
uzunluguna sahip bir polimer zincirinin kiitle fraksiyonunu veren olasilik fonksiyonu

esitlik 1.5 ile ifade edilmektedir.

W, (k) = a%k(1 —a)k? (1.5)

Burada k, polimer zincirindeki monomer sayisi, a ise degeri ve tepkimeye girmeyen
monomerlerin bilesimine bagl olarak degeri 0 ile 1 arasinda degisen ve deneysel

olarak belirlenen bir sabittir.
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Fischer-Tropsch siirecinde iiriin dagilimi Anderson-Shulz-Flory polimerlesme kinetigi
esitlik 1.6 ile ifade edilmektedir.

W/N = (1 —a)%a™? (1.6)

Burada W/N karbon atomu i¢eren hidrokarbon molekiillerinin agirlik bis ve a:zincir
biiyiime olasiligidir. Log(W/N)-N plotu ile yiizey Ci bilesiginin polmerizasyonu
gorsel olarak degerlendirilebilmektedir [30].

1.11 Fischer-Tropsch Tepkime Mekanizmasi ve Kinetigi

Metan ve C; hidrokarbonlar harig, FT iiriin karbon sayis1 dagilimi ASF polimerlesme
kinetiginin verdigi dagilim plotu ile ortiismektedir. Gozlemlenen bimodal dagilim,
CH2- ve CO-eklemesine dayali ve birbirleri ile uyumsuz her iki zincir biliylime
mekanizmasini da yansitmaktadir. Bu uyumsuzluk, birbirlerinden bagimsiz ¢alisan iki
aktif merkezin varligina isaret etmektedir. Aktif merkezlerden biri lizerinde biiyliyen
hidrokarbon zincirine CHz katilirken (karbiir mekanizmasi), diger aktif merkez
tizerinde CO katilma mekanizmasina gore zincire CO dahil olmaktadir. Metan, ylizey
CHx bilesiklerinin tamamen hidrojenasyonu ile ve hidrokarbonlarin hidrojenolisi ile
olusmaktadir. Zincir biiyiime tepkimesinin ilk adimi olan eten ve etan olusumu ile elde
edilen C> segiciligi igin ASF dagiliminda gozlemlenen sapma ise daha ¢ok etenin
yeniden adsorbe olarak zincire katilmast ve ardindan zincir biiyiimesinden
kaynaklandig1 degerlendirilmektedir. Etenin biiyliyen hidrokarbon zincirine yeniden
katilmas1 nedeniyle C2 hidrokarbon seg¢iciligi daha diisiik olarak gézlemlenmektedir
[31]. Katalitik yiizeye tekrar adsorbe olan 1-alkenlerin hidrokarbon zincir
biiylimesinin karbilir mekanizmasi ile (CHz katilmas1) ve 0=0.4-0.6 biiylime olasilig1
ile gerceklesebilecegi gosterilmektedir. 1-alkenlerin yani sira zincir terminasyon
tepkimeleri ile alkanlar elde edilmektedir. Alkan olusumu ayrica 1-alkenlerin ardigik
hidrojenasyonu ile de olusmaktadir. Hidrojenasyon tepkimesine ait asagidaki
denklemden goriilecegi iizere karbon monoksit basincinin arttirilmasi ile 1-

alkenlerden alkan olusumu kisitlanabilmektedir (esitlik 1.7) [31].

PH 1.7
Thidro = kaj-, (1.7)
co
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Shulz ve Claeys’in deneysel calismalar ile CO kismi basinci arttikga katalitik ylizeye
tekrar adsorbe olan 1-alkenlerin hidrokarbon zincir biiylimesine katildiklart
gosterilmistir.  Bu  katilma  katalitik  yiizeydeki adsorbe olmus CO’dan
etkilenmemektedir. Bu durum, ardisik hidrojenasyon ve zincir biiyiimesi
tepkimelerinin farkli aktif merkezlerde olabilecegine isaret etmektedir [32]. Olusan
birincil 1-alkenlerin karbiir mekanizmasina gore katalitik yiizeye tekrar adsorpsiyonu
sonucu yliksek karbon sayili hidrokarbon olusumu iki sekilde kisitlanmaktadir: karbiir
mekanizmasi ile baglantili diisiik zincir biiylime olasihigi (a=0.5) ve alkenlerin
hidrojenasyonu. Bu durum, Sekil 1.13’den goriildiigii ilizere orta aralikta karbon

sayisina sahip hidrokarbon dagiliminda bir sapmaya yol agmaktadir [33].

-0.5
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- Karbon Numarasi

Sekil 1.13 : Madon ve ¢alisma arkadaslari tarafindan elde edilen karbon numarasi
dagilimi [33].
Madon vca. tarafindan gergeklestirilen bu ¢alismada yiiksek ve diisiik gaz akislarinda
iki deney aym katalizor lizerinde ve ayni sicaklik ve basingta gecirilmis ve sirasiyla
diisiik ve yiiksek CO doniisimleri elde edilmistir. Diisiik akis hizinda yiiksek
doniistimiin elde edildigi ikinci deneyde 1-alkenlerin kismi basinci daha yiiksektir.
Bunun bir sonucu olarak alkenlerin ylizeye tekrar adsorpsiyon hizi ve zincir biiyiime
hiz1 da daha yiiksektir. Karbon sayist 10’a kadar yiiksek doniisiimde Cs+ hidrokarbon
seciciliklerinin daha fazla oldugu goriilmektedir. On karbon sayil1 hidrokarbon i¢in her

iki doniisiim igin elde edilen egriler kesismektedir [31,33].

Fischer-Tropsch sistemi oldukc¢a karmasik ve heterojen bir yapiya sahiptir. Birgok

uzman 1-n-alkenlerin kinetik olarak olusan birincil iiriinler oldugu konusunda hemfikir
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olmasina karsin bicok kisi kobalt katalizorleri {iizerinde gerceklestirdikleri
caligmalarda n-alkanlar1 birincil iriinler olarak raporlamaktadir. Kobalt iyi bir
hidrojenasyon katalizordiir. Bu nedenle kobalt katalizorleri tizerinde alkanlarin birincil
riinler oldugundan emin olmak ve 1-n-alkenlerden ikincil tepkimeler sonucu

olusmadigini varsaymak oldukga giictiir [34].

Demir temelli katalizorlerle Fischer-Tropsch tepkimesinin kinetigi birgok arastirmaci
tarafindan incelenmistir ve belirli bir mekanizma temelinde kinetik modellerin
gelistirilmesi, birka¢ kinetik modelin ortaya ¢ikmasina yol agmustir. Fisher-Tropsch
Sentezi, asagidaki denklemlerde verildigi tizere Fischer-Tropsch ve su gaz doniisim
tepkimelerinin bir birlesimidir (esitlik 1.8 ve 1.9).

m 1 (1.8)
co+ (1+ Z) Hy = = CoHp + Ho0(Rr)

CO + H,0 & CO, + Hy(Rgr) (1.9)

Tepkime denklemlerinde n ortalama karbon sayisini ve m ise hidrokarbon iriindeki
hidrojen atomlarinin sayisini vermektedir. N ve m kullanilan katalizore ve tepkime
kosullarina gore degismektedir. Su buhari FT tepkimesinin birincil trtiniidiir. CO2, su
gaz donisiim tepkimesi ile olusmaktadir (Rwes=Rco2). Su gaz doniisiim tepkimesi,
CO’a gore geri doniislii ve ardigik bir tepkimedur. FT tepkime kinetigini tarifte ana
problem, tepkime mekanizmasinin komplek yapisindan ve ¢ok fazla sayida bilesigin
tepkimeda yer almasindan ileri gelmektedir. Literatiirde FTS kinetigi iki sinifta
degerlendirilmektedir. Cogu ¢alisma, karbon monoksit tiikketim hiz1 ve CO2 olusum

hiz1 i¢in ampirik gii¢ yasasi kinetigini esitlik 1.10 ve 1.11°deki gibi varsaymaktadir.
—R¢o = kP§, P& (1.10)

Reo, = kP§,0P%H (1.11)

Bazi galismalarda, reaktan tiiketimi i¢in Langmuir—Hinshelwood-Hougen—Watson
(LHHW) hiz ifadeleri tiiretmistir [35]. LHHW yaklagimi, tepkimeda yer alan tiirlerin
yiizey derisimlarin1 dikkate almaktadir. Katalitik yiizeydeki bilesikler ile bilesiklerin
gaz fazdaki kismi basinglarin iliskilendirilmesi ile Kinetik veriye uyan esitlikler elde

edilmektedir. Langmuir adsorpsiyon izotermine dayali olarak, yaklasim ilk olarak
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Hinshelwood tarafindan gelistirilmis olup, Langmuir-Hinshelwood kinetigi olarak
adlandirilmaktadir. Hougen ve Watson benzer bir yaklasim gelistirerek Langmuir-
Hinshelwood kinetigini popiiler hale getirmislerdir. LHHW yaklasimi, tiim aktif
bolgelerin enerjisel olarak tekdiize oldugunu ve adsorbe olan tiirlerin halihazirda
adsorbe olmus tiirlerle etkilesime girmedigini varsaymaktadir. A«<>B tepkimesi i¢in
yiizey tepkimesinin hiz sinirlayict adim oldugu varsayimiyla dasagidaki hiz ifadesi
tiretilmektedir (esitlik 1.12) [35].

r) = K-Kp-pa- (1 - pE?K)

1+Ka-pa+Kg-ps

(1.12)

Cogu durumda hiz belirleyici adimin, hidrokarbon iirlinii temel yapitast veya
monomerin (metilen) olusumu oldugu varsayilmaktadir. WGS aktivitesine sahip demir
katalizorler tizerindeki WGS ve FT tepkimelerinin eszamanli modellenmesi iizerine

ise ¢ok fazla ¢alisma bulunmamaktadir [35].

Demir bazl katalizorlerin bilesimi, Fischer-Tropsch sentezi sirasinda degismektedir
[35]. Demir katalizorlerin yilizeyinde ayni anda iki aktif bolge ¢alismaktadir: FeO/Fe-
karbiirler and magnetite (FesO4). Karbiir fazi, CO'nun ayrismasi ve hidrokarbonlarin
olusumu i¢in aktifken, oksit fazt CO'yu molekiiler olarak adsorbe etmekte ve agirlikli
olarak oksijenli frtinlerin olusuna yol ag¢maktadir [36]. Magnetit fazi, FT
tepkimelarina kars1 thmal edilebilir diizeyde katalitik aktiviteye sahipken, karbiir
olusumu, yiiksek bir FT aktivitesi ile sonuglanmaktadir [37]. Birgok arastirmaci
magnetit fazing WGS tepkimesi i¢in aktivite gosterdigini iddia etmektedir. WGS ve
FT tepkimelerinin ¢oktiirme ile hazirlanan demir katalizorler tizerindeki farkli aktif
bolgelerde ilerledigi genel kabul gérmektedir [38]. Hidrokarbon olusumu igin en
onemli zincir biiyime mekanizmasi, CH2 ekleme ile gerceklesen ylizey karbiir
mekanizmasidir [35]. Katalitik yiizeyde metilen varligi izotopik tekniklerle Fe/Al203
icin tanimlanmistir [39]. Bu nedenle metilen olusumu daha detayli incelenmistir.
Hidrojen iki serbest katalitik merkezde atomik olarak ayrigarak yada ayrigmadan
molekiiler olarak adsorbe olmaktadir. CO aktif merkez iizerinde molekiiler olarak
adsorbe olmaktadir. Adsorbe olan CO ikinci adimda C ve O atomlarina ayrismaktadir.
Yiizey karbonu ylizeydeki atomik veya molekiiler hidrojen ile tepkimeye girerek

katalitik ylizeyde CHx bilesikleri olusmaktadir. Yiizeydeki atomik oksijen, geri
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doniilmez ve hizli bir sekilde ardisik hidrojenasyon tepkimesi ile veya molekiiler

hidrojen ile yiizeyden alinmaktadir (esitlik 1.13-1.22) [35].

H, + 2s; © 2Hs; (1.13)

CO + s; & COs; (1.14)
COs; +s1 < Csy + 0s4 (1.15)
Cs; + Hs; & CHs; + 54 (1.16)
CHs; + Hs; & CH,s; + 54 (1.17)
Cs; + H, & CH,sq (1.18)
Os; + Hs; = HOs; + 55 (1.19)
HOs; + Hs; —» H,0s; + 54 (1.20)
H,0s; & H,0 + 55 (1.21)
Os; + H, = H,0s; (1.22)

Bagka bir olast mekanizma, karbon monoksitin molekiiler olarak adsorbe olmasiyla
baslamakta ve ylizeydeki atomic hidrojen atomlarinin yardimiyla enolik olusumu
tizerinden ylizey karbon bilesikleri olusmaktadir. Molekiiler hidrojen ile de benzer
sekilde ylizey CH> bilesiklerinin olusmas1 miimkiindiir (esitlik 1.23-1.26) [35].

COs; + Hs; & HCOs; + s4 (1.23)
HCOs; + Hs; & Cs; + H,0s; (1.24)
COs; + H, & HCOHs; + s4 (1.25)
HCOHs; + H, & CH,s; + H,0 (1.26)

Yukarida verilen elementel tepkimelere dayali olarak G. P. van der Laan ve A.
Beenackers tarafindan, Cizelge 1.5’de verildigi tizere, dort farkli mekanizma

Onerilmistir [35].
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Cizelge 1.5 : Van der Lan modelindeki FT sentezi i¢in temel tepkimeler® [35].

Model No. Temel tepkimeler
FT-1 CO+ s, < COs,;

1
2 COs; + s; & Csqy + Osy
3 Cs; + Hs; & CHs; + 54
4 CHs; + Hs; & CH,sq + 54
) Os; + Hs; —» HOs; + 54
6 HOs; + Hs; - H,0s; + 54
7 H,0 +s; < H,0s;
8 H, + 2s; < 2H;s,
FT-11 1 CO + s; < COsq
2 COs; + s; © Csq + Osy
3 Cs; + H, & CHys,
4 Os; + H, < H,0s;
5 H,0 + s; & H,0s;
FT-1II 1 COs; + s; & Csq + 0Osy
2 COs; + Hs; < HCOsq + 54
3 HCOs; + Hs; & Cs; + H,0s4
4 Cs;y + Hs; © CHsq + 54
5 CHs; + Hs; © CHysq + 54
6 H, + 2s; < Hs;
7 H,0 + s; & H,0s,
FT-IV 1 CO + s; © Csy +0Osq
2 COs; + H, < H,COs;
3 H,COs; + H, < CH,s; + H,0
4 H,0 + s; & H,0s4

#Denge sabiti, 6rnegin FT-11 igin K1 = 8¢, /Pcobs,

Tepkime hiz ifadeleri, LHHW yaklasimu ile ¢ikarilmistir. Asagida verilen varsayimlar

dikkate alinmistir:

1. Metilen monomeri (CHy) verecek CO tiiketimi igin tepkime yolu, bir adet geri
dontissiiz hiz sinirlayict adim igermektedir.

2. Katalizor yilizeyinde tiim ara iiriinler, kararli hal derisimlarindadar.
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3. Hidrokarbon olusumuna aktif olan aktif merkezler tekdiize ve homojen
dagilmstir.

4. Hidrojen ve karbon monoksitin baslangi¢ adsorpsiyonu, gaz faz derigimlari ile
yar1-dengededir.

5. Yiizeyde olusan su, CO ayrigsmasindan sonra geri doniilmez olarak yiizeyden
ayrilmaktadir.

6. CO katalitik ylizeye Hz’den daha kuvvetli adsorbe olmaktadir. Bunun bir
sinucu olarak yiizeydeki CO derisimu veya CO ayrismasi Hz’e gore daha
yiiksektir.

7. H20 yiizeye kuvevtli bir sekilde adsorbe olmakta ve FT tepkime hizini

engellemektedir.

Bu varsayimlara bagl olarak G. P. van der Laan ve A. Beenackers tarafindan, Cizelge

1.6°da verildigi tizere, yedi farkli Kinetik model 6nerilmistir [35].

Cizelge 1.6 : FT sentezi i¢in tepkime hiz ifadeleri [35].

Model Kinetik denklemler

FT-13 kPco /%Py, ™%/ (1 + aPeo™/? + bPy 0)?
FT-14 KPeo /2Py, /*/(1 + aPeo /2By, ~/* + by, 0)?
FT-113 kPco /%Py, /(1 + aPeo™? + bPy,)
FT-1112 kPcoPy,"/? /(1 + aPeo + bPy,0)?
FT-1113 kPcoPy, /(1 + aPco + bPy,0)?

FT-IV2 kPcoPy, /(1 + aPco + bPy,0)

FT-IV3 kPcoPy,?/(1 + aPco + bPy,0)

Kinetik ifadelerin tiiretilmesi FT-II3 modeli i¢in gosterilecektir. Hiz siirlayic1 adim

icin tepkime hiz1 asagidaki gibidir (esitlik 1.27):
Rpr—n3 = K305, Pu, = k4805, Py, (mol kgcis™) (1.27)

Yiizey karbon mol kesri, aktif merkez dengesinden ¢ikarilmaktadir (esitlik 1.28-1.30):

Bcos, (1.28)
K, = —2*
PeoBs,
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_ 605,00, (1.29)

2

B eCOSlesl
_ky KKk (1.30)
eCS1 - k_39051 - k3 Cco e51

Varsayim 6 ve 7’den ylizey karbonu ve su, toplam aktif merkezlerin biiyiik bir kismini

kaplamaktadir. Buradan aktif merkez dengesi (esitlik 1.31):
951 + ecsl + BHZOS1 =1 (131)

Yiizey karbon mol kesrinin (Ret-n3=...) yerine konulmasiyla, asagida verilen tepkime

hiz ifadesine ulagilmaktadir (esitlik 1.32).

(k3k4K1K2)1/2PééZPH2 (1'32)
1+ (KyKoky/ks)/2P00% + KsPy. o

Rpr-nz =

Cizelge 1.7°de kinetik ve adsorpsiyon parametreleri goriilmektedir.

Cizelge 1.7 : Van der Lan FT kinetik modeli i¢in parametreler [35].

Model k(x) (mol kgis~! MPa*) a b
(MPa~1)
FT-13 (ksksK; K,Kg) Y2 (—1) (K, K,ks/k3)'/2(MPa~*/2) K;
FT-14 (ksksK; K,K3)2Kg¥* (=5/4) (K1K2K3K81/2k5/k4)1/2(MPa'1/4) K,
FT-113 (ksk, K K;)12(=3/2) (k4K K, /k3)Y?(MPa~1/?) Ks
FT-112 k,K K /(=3/2) K, (MPa™?) K,
FT-1113 kK, K, K, (—2) K,(MPa~1) K,
FT-IV2 kK, (—2) Ki(MPa™) Ky
FT-1IV3 ksK, K, (—3) K,(MPa~1) K,

Genel olarak FT tepkime hiz1 H> kismi basinci ile artmakta ve su buhari1 kismi basinci
ile azalmaktadir. Demir katalizorler igin ¢ikarilan LHHW tipi Kinetik ifadeleri, hiz
sinirlayict adim olarak monomer olusumuna (CHx) dayanmaktadir. Kobalt i¢in

¢ikarilan Kinetik ifadeler ise demir i¢in ¢ikarilan kinetik ifadelerden farkli bir formda
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olup, bu kinetik ifadeler ¢ift merkezli bir yiizey tepkimesini i¢eren hiz belirleyici bir
adima dayanmaktadir. Bu nedenle Kinetik ifade ikinci dereceden bir payda
icermektedir. Ayrica kobalt katalizdrleri i¢in su buharinin inhibisyon etkisini gosteren
terimler lietartiirde raporlanmamustir. Kobalt katalizérlerinin su gaz doniistim tepkime
aktiviteleri demir katalizorlere gore cok diisiik oldugundan CO2 olusumu genelde
gozlemlenmemektedir. Bu nedenle kobalt katalizorleri i¢in su gaz doniisiim tepkime
mekanizmalarinin  toplam  FTS hiz ifadesinde dikkate alinmasina gerek
duyulmamaktadir. Kinetik hiz ifadelerinin aktif merkez dengesi i¢in basvurulan
varsayimlar, benzer matematiksel ifadeler vermektedir. Mevcut FT kinetik
modellerinin mekanik etkileri Cizelge 1.8 ve Cizelge 1.9’da verilmektedir. Birbirinden
tamamen farkli iki mekanizmanin ayni tepkime hizi ifadelerine yol agtigi

goriilmektedir.

Cizelge 1.8 : Sentez gazinin tiiketim hiz1 igin genel tepkime hiz ifadeleri® [35].

Kinetik ifade Mekanik ¢ikarimlar
(a) kPy, FT-113 (b=0,aP;, » 1) FT-IV2 (b =0,
aPqo > 1)
(b) kPHZaPCOb -
(c) kPy,Pco/(Pco + KPy,0) FT-IV2 (Py,ove aPco > 1)

(d)

(€)

kPy,*Pco/(PeoPu, + KPu,0)

kPy,*Pco/(1 + aPcoPy,”)

FT-113 (gift yonlii su olusum tepkimesi)

() kPy,*Pco/ (Peo + KPeo,) FT-IV2 (aPco > 1 ve CO; engellenmesi)
(@  KkPy,?Peo/(Peo + KiPu,o + KaPeo,) FT-IV2 (aPcg >, CO; ve H,0
engellenmesi)
(h) kazl/chol/z/(1 + K, Peo/? FT-13 (H. engellenmesi, bH.O = 0)
+ K, Py, '/%)?

. 1 ] ) _

(i) KPeoPy,2/(1 + Ky Poo + KZPHzl/Z)Z FT-1112 (H2 engellenmesi, bH20 = 0)
()] kPcoPy, /(1 + KPgp)? FT-1113 (bH.0 = 0)

#Deneysel kosullar i¢in bir sonraki ¢izelgeye bakin.



Cizelge 1.9 : FTS i¢in kobalt ve demir katalizorleri iizerinde kinetik ¢alismalar [35].

Hiz Ea (ko)) Ea(K)
Katalizor Reaktor T(°C) P (Mpa) H2/COreed denklemleri  (kd/mol)  (kJ/mol)
Erimis Fe/K Sabit yatak 225-265 1,0-1,8 1,2-7,2 ©) 71 -
Coktiiriilmiis
Fe/K/Cu Bulamag  235-265 1,5-3,0 0,6-1,0 @) 86 -
Coktiirtilmiis
Fe/K/Cu Bulamag 250 1,5-3,0 0,6-1,0 (c) - -
Fe Sabit yatak - - - (c) - -
Erimis Fe/K Sabit yatak  250-315 2,0 2,0 (c) 85 -9
Erimis Fe Bulamag  232-263 0,4-15 0,5-1,8 (d) 83 -100
Coktiiriilmiis Fe Bulama¢  220-260 1,0 0,5-0,6 f 103 0
Coktiirtilmiis Fe Bulamag  220-280 0,5-1,2 0,5-3,5 (c) 89 -
Erimis Fe Bulama¢  210-270 0,5-5,5 0,5-3,5 U] 81 -
Co/Kieselguhr Gradyansiz 190 0,2-1,5 0,5-8,3 (h,i) - -
Co/MgO/SiO2 Bulamag  220-240 1,5-35 1,5-3,5 0] - -
Co/Zr/Sio2 Bulamag ~ 220-280 2,1 0,5-2,0 (d) 97 -
Coktiiriilmiis
Fe/K/Cu Gradyansiz 230-264 1,0-2,6 1,1-24 (d) 56 62
Coktiirtiilmiis
Fe/K/Cu Gradyansiz 230-264 1,0-2,6 1,1-2,4 (©) 56 60
Coktiiriilmiis Fe Bulamag  220-260 - 0,5-0,8 )] 105 0
Coktiirtilmiis Fe Bulamag  220-260 - 0,8-2,0 (©) 80 55

1.12 Su-Gaz Déniisiim Tepkime Mekanizmasi ve Kinetigi

Literatiirde su gaz doniisim tepkimesi igin g¢esitli mekanizmalar dnerilmektedir. Bu
caligmalarda destekli metal katalizorler tizerinde su gaz dontisiim tepkimesinin format
ara Uriinlerinin {izerinden ilerledigi degerlendirilmektedir [35, 37]. Format ara {riinii
(HCOO*), yiizeye adsorbe veya gaz fazda CO2 vermektedir. Rethwisch and Dumesic,
destek malzemesi igermeyen magnetit katalizorler {izerinde su gaz doniisiim
tepkimesinin dogrudan oksidasyon mekanizmasi ile ilerledigini, destekli demir
katalizorler tizerinde ise format bilesikleri tizerinden tepkimesinin gerceklestigini

onermektedir.
LHHW tipi kinetik ifadelerin tiiretilmesi igin gesitli kabuller yapilmaktadir:

e Adsorbe bilesiklerler kararli haldedir.
e Elementel tepkimeler dizisinde ve tiim deneysel kosul araliginda hiz belirleyici
adim tektir.

e Ara iiriinlerin yilizey derisimleri ihmal edilebilir.
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e Su gaz doniisim (SGD) icin aktif merkezler (tip 2), hidrokarbon olusumu
tepkimeleri i¢in kullanilan aktif merkezlerden (tip 2) farklidir.

e Hiz belirleyici adim, adsorbe iki yiizey bilesigi arasindaki ¢ift aktif merkez
tizerinde gergeklesen temel tepkimedir.

e Tepkimeye girenlerin adsorpsiyonu ve iiriinlerin desorpsiyonu dengededir.

Cizelge 1.10 : SGD tepkimesi i¢in temel tepkimeler [35].

Model No. Temel tepkimeler

WGS-I 1 CO+ s, < COs,
2 CO, + s, < CO,s,
3 H,0 + s, & H,O0s,
4 H, + s, < 2Hs,
5 COs, + H,0s, < HCOOs, + Hs,
6 HCOOs, + s, < H,s, + CO,s,
WGS-II 1 CO + s, < COs,
2 CO, + s, © COys,
3 H,0 + s, & H,O0s,
4 H,0s, + s, < OHs, + Hs,
5 H, + s, < 2Hs,
6 COs, + OHs, < HCOOs, +D
7 HCOOs, + s, < Hs, + CO,s,

Verilen bu varsayimlar c¢ercevesinde iki hiz sinirlayict adim miimkiindiir. WGS-I11

mekanizmasinda hiz sinirlayici adim, yiizey format bilesigine aittir (esitlik 1.33).

COs, + OHs, < HCOOs, + s, (1.33)

Burada hidroksil bilesigi, suyun ayrigsmasiyla olusmaktadir (esitlik 1.34).

H,0 + s, & H,0s, (1.34)

WGS(I) mekanizmasinda da hiz sinirlayici adim yiizey format bilesiginin olusumudur

(esitlik 1.35).

COs, + H,0s, < HCOOs, + Hs, (1.35)
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Format mekanizmalarina ve verilen kabullere gore elde edilen iki kinetik hiz ifadesi

Cizelge 1.11°de verilmektedir:

Cizelge 1.11 : SGD tepkimesi igin 6nerilen hiz ifadeleri [35].

Model Kinetik ifade Kalan yiizey
bilesikleri
WGS-15 kw = (PcoPu,0 — Peo,Pu,/Kp)/ (1 + KiPco + K3Py,0)? S,, COs,, H,0s,

k,, = k<K;K; (mol kg~ts~IMPa~?)
WGS-I6 = (PcoPHZO/Ple/Z sz, COs,, H,0s,

— Peo,Pi!? /Ky) /(1 + KiPeo + KsPu,0)?

k,, = ksK,K;K,K; /> (mol kg~'s*MPa~15)

Kinetik ifadelerden goriilecegi tizere H2 ve CO2 adsorpsiyonlar1 ihmal edilmektedir.

Bu durumda yiizey aktif merkez dengesi asagidaki gibidir (esitlik 1.36).
952 + GHZOSZ + ecosz =1 (136)

Su gaz doniisiim tepkimesinin bir denge tepkimesi oldugu dikkate alinmalidir. Su gaz
dontisiim tepkimesinin denge sabitinin sicakliga bagl ifadesi, K, asagidaki gibi ifade
edilmektedir (esitlik 1.37).

Pco. P 2073 1.37
logKp = log< €0 HZ) = ( ) (1.37)
denge

— — 2,029
Py,0Pco T

SGD tepkimesinin FTS kosullari i¢in ¢ikarilan ifadeleri Cizelge 1.12°de verilmektedir:

Cizelge 1.12 : SGD tepkimesinin demir katalizorii izerinde gergeklestirilen kinetik
caligmalarin 6zeti [35].

Kinetik ifade Ea (kw) (kJ/mol)

Rco, = kyw(Pu,0Pco — Peo,Pu,/Kp)

RCOZ = kWPCO 124

Rco, = kw(PuyoPeo — Peo,Pal2/Kp) / (1 + aPu,o/Py!?)? 21,7
Rco, = kw(Pu,0Pco — Peo,Pu,/Kp) /(PcoPu, + aPu,0) 88
Rco, = kw(Pu,0Pco — Peo,Pu,/Kp) /(Peo + aPu,o + bPco,) 125

30



2. FISCHER-TROPSCH SENTEZ REAKSiYONUNUN MODELLENMESI

2.1 Van der Laan ve Beenackers Tarafindan Gergeklestirilen Fischer-Tropsch

Sentez Tepkimesi Modelleme Calismalar:

Van der Laan ve Beenackers tarafindan gergeklestirilen modelleme galismalarinda
kinetik modellemeler deneysel olarak elde edilecek verileri gerektirmektedir. Ozellikle
tepkime boyunca gazlarin mol kesirleri (Yco, Ycoz, YHz, YH20), gaz akis hizi/katalizor
agirligl (¢oo/W), toplam basing (P), baslangig H> ve CO mol kesirleri (YH20, Yco,0)
belirlenmelidir. FTS tepkimesi i¢in fugasite katsayilart 1£0,05 olup, ideal gaz
davranig1 kabul edilmektedir. Kinetik esitlikler, su gaz doniisim tepkime dengesinden
bagimsiz olarak toplam sentez gazi tiiketimine veya hidrokarbon iiriinlere doniisen CO
tiiketim hizina baglidir. Sentez gazi tiiketim hiz1, FT tepkime tiiketim hizindan tepkime
stokiyometrisi kadar farklilik gostermektedir. H2 ve CO igin tepkime hizlari agagidaki
gibi hesaplanmaktadir (esitlik 2.1) [35]:

_ J’igm’s(l’v,ogiri$ - yl'q)v,o Py (2.1)

—R.:
‘ w RT,

Formiilde yi#" ve yi, reaktdr besleme ve iiriin akimindaki i bileseninin mol kesirlerine,
Po ve To normal sartlardaki 0,1013 MPa basing ve 273 K sicakliga karsilik gelmektedir.
W, katalizor agirligi ve oo normal sartlarda reaktér c¢ikisindaki hacimsel debiyi
gostermektedir. Ideal gaz kabulii ile reaktdr boyunca kiitle dengesinden CO2 olusum

tepkime hizi esitlik 2.2°deki gibi hesaplanmaktadir [35]:

vao 10 (2.2)
R =R D——yCO —_—

Model parametreleri, deneysel verileri kullanarak ve Levenberg-Marquardt metodu ile

asagidaki gibi hesaplanmaktadir (esitlik 2.3) [35]:
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, z <leieneysel _ Rimodel) (2.3)
X =
2
(o

i L

X2 eniyileme fonksiyonudur. Burada o deneysel segiciliklerin kismi varyansi ve i, FT
ve su gaz soniigiim tepkime hizidir. Tepkime hizlariin deneysel yanlisliklar asagidaki
gibi hesaplanmaktadir (esitlik 2.4) [35]:

o7 = 0,05R7mes (2.4
Kinetik modellerin bagil hatas1 asagidaki gibi hesaplanmaktadir (esitlik 2.5) [35]:

1/2 (2.5)

n deneysel model\ 2
Spasil = al al ! x 100
bagul Rdeneysel n—m

L

i

n, veri sayisi ve m optimize edilen parametre sayisidir. Varyans, deneysel yanlisliklar
ve kinetik modelin uyum eksikliginden kaynaklanmaktadir. Tahmin edilen model
parametreleri iizerindeki gliven limitleri, %95 giiven seviyesinde hesaplanmaktadir.
Negatif adsorpsiyon katsayilar1 veren hiz modelleri hari¢ tutulmaktadir. Ayrica,
adsorbe edilen tiirlerin yiizey bilesimleri ger¢ek¢i olmali ve model ile deney arasindaki

artiklar normal olarak sifir ortalama ile dagilmalidir [35].

Van der Laan ve Beenackers tarafindan gerceklestirilen modelleme caligmalarinda
FTS tepkime kinetigi, ¢oktiirme yontemi ile hazirlanan ticari bir demir katalizor
tizerinde ve donen sepet tipi reaktor kullanilarak 6l¢iilmiistiir. Kinetik kesaplamalar
icin gerceklestirilen deneyler ve deneylerde olgiilen Hz, CO, CO; ve H2O derisimleri
Cizelge 2.1°de verilmektedir [35].

100 saatlik bir baslangi¢ periyodundan sonra, asagi yukari kararli bir durum elde
edilmistir. Katalizor aktivitesinin, hidrokarbon iiriinlerine tepkime hizinin (Rrt) Ve su
gaz donlsim hizinin (Rwes), 1200 saatin iizerinde c¢ok fazla degismedigi

gozlemlenmistir (Sekil 2.1) [35].
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Sekil 2.1 : Deaktivasyonun katalizor aktivitisine etkisi [35] .

Cizelge 2.1 : Van der Laan makalesindeki deneysel sonuglar (T = 523 K) [35].

Sira  Zaman P F ;‘f,i(,r is buo/ W Yi

(saat) (MPa) /W

H> CO CO2 H20

1 240 1,5 2 15 1,19 0,584 0,226 0,0537 0,0880
2 265 1,2 0,5 1,0 0,73 0,245 0500 0,0978 0,0239
3 292 1,6 1 1,0 0,68 0,397 0274 0,157  0,0537
4 313 2,4 2 1,0 0,75 0,621 0139 0,103 0,0582
5 361 4,0 4 1,0 0,79 0,771 0,037 0,0341 0,0702
6 387 15 2 1,5 1,23 0,623 0,213 0,0498 0,0407
7 410 2,0 4 1,0 0,81 0,767 0,073 0,0473 0,0453
8 1450 3.2 1 1,0 0,64 0,317 0,277 0,170 0,081
9 496 3,0 0,5 1,0 0,69 0,194 0489 0,159 0,041
10 552 2,4 2 0,5 0,34 0,581 0,09 01304 0,0569
11 581 2,4 2 2,0 1,65 0,653 0,191 0,0585 0,0599
12 622 2,4 2 15 1,14 0599 0170 0,0739 0,0648
13 653 1,5 2 15 1,24 0,625 0,188 0,0644 0,0502
14 862 1,5 2 15 1,27 0,634 0,233 0,0359 0,0352
15 889 1,2 2 0,5 0,40 0,624 0154 0,0912 0,0383
16 914 1,2 2 2,0 1,80 0,641 0,247 0,0255 0,0205
17 961 2,4 0,5 2,0 1,65 0,250 0,541 0,0635 0,0251
18 982 2,4 0,5 0,5 0,35 0,169 0439 0,222 0,052
19 1011 15 2 1,5 1,21 0,630 0194 0,0626 0,0406
20 1080 1,2 0,5 2,0 1,70 0,275 0,547 0,0392 0,0117
21 1101 1,2 2 0,5 0,38 0,586 0117 0,124  0,0255
22 1151 2,0 0,25 1,0 0,81 0,115 0,657 0,0648 0,0072
23 1177 0,8 1 1,0 0,80 0,423 0,339 0,0919 0,0298
24 1224 1,5 2 15 1,19 0,622 0,188 0,0682 0,0537

*W = (1073 Nm3kgils™1)

Fischer-Tropsch kinetik ifadelerinin arastirildigi ilk calismalarda, aktif merkez
dengesinde maksimum iki adsorbe tiir varsayimai tizerinden gergeklestirilmistir, bunlar

asagidaki denklikler seklinde ifade edilmektedir (esitlik 2.6 ve 2.7).

05, + (6cs, veya Ocos,) + Opy05, = 1 (2.6)

(9C51 veya 6C051) + HHZO =1 (27)
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Karbiir mekanizmasma (FT-1, FT-II) dayali modeller i¢in karbidik tiirler yiizey
karbonudur (6cs1) ve CO ayrismasi ile olusmaktadir. FT-I11l ve FT-IV modelleri,
molekiiler olarak (assosiye) adsorbe CO tiirlerini (Bcos1) temel almaktadir. Cizelge
1.7°de verilen 7 Kinetik esitlik, denklem 2.6 ve 2.7 kullanilarak ve aktif merkez
dengesinden dogrusal olmayan eniyileme ile ¢oziimlendirilmistir. Cizelge 2.2, kinetik
modellerin sonucglarmi gorece degisiklik ve siralamalariyla birlikte gostermektedir

[35].

Cizelge 2.2 : FT kinetik model taramasi® [35].

Model Shagl Siralama Yorumlar
FT-13 63,7 6

FT-14 65,9 9

FT-113 45,2 5

FT-1112 30,0 2

FT-1112 64,4 8

FT-1113 30,9 3

FT-1113 63,8 7

FT-1V2 29,6 1

FT-1V2 32,4 4

FT-1V3 - a<o0

Cizelge 2.3’de gorildiigi iizere dort model, deneysel FT tepkime hizlarmi %35'ten
daha az bir gorece varyans ve en fazla {i¢ optimize edilmis parametre ile

tanimlamaktadir.

Kinetik modellerin dogrulugundaki farkliliklarin istatistiksel olarak anlamli olup
olmadigini arastirmak i¢in Bartlett testi uygulanmistir. Barlett testi, hesaplanan kritik
X2 degerlerini tablonan X% degerleri ile karsilagirmaktadir. X2 degeri, tablonan
degeri asarsa en biiyiik sapma gosteren model rededilmekte ve X% degeri tekrar
hesaplanmaktadir. Hesaplamalara X2; degeri, tablonan degerin altinda kalana kadar
devam etmektedir. H-1 serbestlik derecesi icin X% degerleri ile X% degerlerini
karsilagirmaktadir. Bartlett testi bes modelin (H=5) testi gectigini ve istatistiksel olarak
ayirtedilemez oldugunu gostermistir. Bu modeler, basar1 sirasina gore, FT-1V2, FT-
112, FT-1113, FT-1V ve FT-113’ttir. FT-113 en iyi model listesinden ¢ikarilmistir ¢iinkii
bu modelin optimize parametreleri ger¢ekgi degildir ve model yalnizca biiyiik relative

varyans nedeniyle Bartlett testini gegmistir [35]. Kalan {i¢ kinetik ifadenin (FT-1112,
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FT-1113 ve FT-IV2) tiimii birlesik enol/karbiir mekanizmasina dayalidir. Denklemlerin

matematiksel formu ¢ok benzerdir ve zor bir ayrim oldugunu gosterir.

FT-1IV2 ve FT-1V2 modellerinin aktif merkez dengeleri ¢ok az degismektedir. Bu
nedenle iki model arasinda en yiiksek relatif varyansh olani, FT-1V2 gecerli model

listesinden ¢ikarilmustir.

Cizelge 2.3 : Bartlett’in FT modelleri i¢in uyguladigi test sonuglari® [35].

HP x?2 x?
9 42,2 15,5
8 38,2 14,1
7 32,6 12,6
6 23,6 11,1
5 6,03 9,49
4 0,206 7,81
3 0,040 5,99
2 0,0037 3,84

ax2: Bartlett testine gore kritik; xZ: referensa bak.
bH: ele alinan model numarasi

Kalan ii¢ modelde dort deneyin modelle uyumsuz oldugu goriilmiistiir. Geri kalan
modeller, 20 deneysel tepkime hizindan olusan azaltilmig veri seti ile yeniden fit
edilmistir. Cizelge 2.4, bu li¢ modeldeki parametrelerin optimize edilmis degerlerini

vermektedir: FT-1112, FT-1113, FT-1\V2 [35].

Kalan ii¢ kinetik ifadenin (FT-I1112, FT-1113 ve FT-IV2) timii birlesik enol/karbiir
mekanizmasina dayali olup, denklemlerin matematiksel formu ¢ok benzerdir ve zor
bir ayrim oldugunu gostermektedir. Sekil 2.2’de bu {i¢ modelin deneysel ve

hesaplanmis tepkime hizlari karsilagtirllmaktadir [35].

0.012 r

. FTAI2 |
| | o FTms|
0010F | + FT-v2|

| "

|
0.008 -

s7h)

g

i
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1
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- L 1 —J
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Sekil 2.2 : FT tepkime hizlariin deneysel ve model degerlerine ait pariti sekli [35].
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Cizelge 2.4 : FT ve SGD kinetik modelleri i¢in hesaplanan parametreler [35].

Parametre Birim Tahmin
WGS-15 (Spag %21)

k., mol kg~ts~1MPa~2 1,77 ¥ 0,04

K, Mpa~? 2,10 ¥ 0,04

K; MPa™! 24,19 ¥ 3,14
WGS-I16 (Spagn %21,5)

k., mol kg~ts™*MPa~1® 1,13 ¥ 0,01

K, Mpa~? 2,78 F 0,04

Ks MPa~1 12,27 F 0,94
WGS-1112 (Spaz %23,7)

k mol kg~ts~'MPa~2 0,0488 + 0,0049

a MPa™! 0,563 + 0,094

b MPa~?! 4,05 ¥ 0,77
WGS-1113 (Spaz %22,4)

k mol kg~ts~*MPa~1° 0,0556 + 0,0056

a MPa™! 0,125 ¥+ 0,069

b MPa™! 7,00 + 0,87
WGS-IV2 (Spag1 %22,7)

k mol kg~ts~*MPa~2 0,0779 F 0,0157

a MPa™! 0,536 + 0,333

b MPa~1 32,27 ¥ 8,69

Kinetik ifade FT-IV2, demir katalizorler igin ¢esitli literatiir modellerine benzerdir. Bu
modellenen hiz sinirlayict adim, ayrismadan adsorbe olan CO ve gaz faz H» arasinda
tek aktif merkez lizerinde gergeklesen tepkimedur. Literatiirdeki modellerle optimize
FT-IV2 modeli arasindaki ana fark FT-IV2 i¢in 6nemli sayida serbest aktif merkez
sayilaridir [35]. G.P. van der Laan ve A.A.C.M. Beenackers tarafindan gerceklestirilen
bu modelleme ¢aligmasinda FT-1112 ve FT-1113 kinetik ifadeleri de deneysel verileri
dogru bir sekilde tanimlamaktadir. Bu modeller birlesik enol/karbiir mekanizmasindan
gelistirilmistir. Hiz sinirlayict adim molekiiler olarak adsorbe olan CO ile atomik
olarak adsorbe olan Hz (FT-II12) arasinda ve adsorbe formil ile atomik olarak adsorbe

olan H: arasinda gergeklesen ¢ift aktif merkezli yiizey tepkimesidir.

G.P. van der Laan ve A.A.C.M. Beenackers’in ¢alismasinda SGD tepkime hizi, kinetik
ifadelerle optimize edilmistir. WGS-15 ve WGS-1I6 denklemleri arasindaki yliksek
derecede benzerlik nedeniyle, goreli varyanslar sirasiyla %25,0 ve %23,0 olmak iizere

hemen hemen esittir. Bartlett testi ile bu modeller arasinda ayrim yapilamamaktadir.
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WGS tepkime hizlarmin deneysel ve model degerleri arasindaki bir pariti grafigi, Sekil
2.3’te gosterilmektedir. SGD tepkime hizi adsorbe CO ile hidroksil arasinda format

ara lirlinii tizerinden gergeklesen tepkime ile belirlenmektedir [35].
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Sekil 2.3 : SGD tepkime hizlarinin deneysel ve model degerlerine ait pariti sekli
[35].

Fischer-Tropsch ve su gaz dontisiim tepkimesinin hem deneysel hem de hesaplanan

tepkime hizlari, Sekil 2.4’te verilmektedir [35]:
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Sekil 2.4 : SGD, FT ve sentez gazinin toplam doniisiimii i¢in gaz bosluk hizina kars1
tepkime hizlari [35].

2.2 Wang ve¢a. Tarafindan Gergeklestirilen Fischer-Tropsch Sentez Tepkimesi

Modelleme Calismalari

Belirli bir mekanizma temelinde kinetik modellerin gelistirilmesi, genel olarak toplu
modeller olan birkag kinetik modelin ortaya ¢gikmasina neden olmustur. Bu modellerde
hidrokarbonlar karbon sayilarina gore toplu olarak ele alinmakta ve bazen tiim
hidrokarbon {irlinler, parafinler ve olefinler olarak iki kisimda degerlendirilmektedir.

Bu sekilde yapilan toplu degerlendirmeler tepkime modelini basitlestirmekte ancak,
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detayli lirtin dagilimini yansitmakta zayif kalmaktadir. FTS seciciligini tarif etmek i¢in
iki ana yaklasim bulunmaktadir. Bu yaklagimlardan biri, yukarida verildigi izere Van
der Laan ve Beenackers tarafindan 6nerilen model yaklasimi digeri ise Lox ve Froment
tarafindan Onerilen yaklasimdir. Van der Laan modelinde olefin {iriinlerin katalitik
yiizeye tekrar adsorpsiyonu tepkimeleri, zincir bliylime ve sonlanma kinetikleri ile
birlestirilmektedir. Ancak igsel olmayan o6zellik (yani, c¢oziiniirlik siirecinin
birlestirilmesi) ve kinetik deneysel kosullarin dar araligi, bu modelin miihendislik
uygulamasini sinirlamaktadir. Lox ve Froment modelinde ise FTS katalizorleri ve
kinetikleri {izerine daha temel bir yaklasimda bulunulmasina karsin, seciciligi énemli
oOl¢iide etkileyen olefin iiriinlerin katalitik ylizeye tekrar adsorpsiyonu tepkimelerini
yeterince yansitmamaktadir. C1 ve C2* bilesiklerinin zincir sonlanma tepkimelerinin
esdeger olarak degerlendirilmesi de bir belirsizlik getirmektedir. Ciinkii literatiirde
deneysel olarak  gozlemlenenen beklenenden fazla metan  seciciligini
yansitmamaktadir. Wang vea.’nin ¢alismasinda ¢oktiiriillmiis Fe-Cu-K katalizorleri
tizerinde kapsamli kinetik veri elde etmeye yonelik deneysel calismalar
gerceklestirilerek, olefin yeniden adsorpsiyon olaymi dikkate alan ayrintili bir
mekanik kinetik modeli Onerilmistir. Regresyon hedeflerini diizgiin bir sekilde
tasarlayarak, nihai en iyi modelin bir yandan ayrintili tepkime mekanizmasini
gostermesi ve diger yandan geleneksel makro kinetige indirgenmesi beklenmektedir
[40]. FTS genel olarak, tek bir karbon monomerinin kademeli olarak eklenmesi
yoluyla ilerleyen bir polimerlesme tepkimesidir. Hidrokarbon iiriin dagilimi,
yogunlagma polimerleri igin tiiretilen ve ASF olarak adlandirilan matematiksel bir
iliski ile tamimlanmaktadir. FTS tepkimelarinde iretilen olefinler, katalizériin
ylizeyinde yeniden adsorbe olmakta ve FTS polimerlesme tepkimelarinda tekrar yer
almaktadir. Bu durum ASF hidrokarbon dagiliminda gozlemlenen sapmanin bir
nedenidir. Olefin adsorpsiyonu, B-dehidrojenasyonunu sonlandirarak net hidrokarbon
zincir biliylime olasiligini arttirmaktadir. Alken/CO/H2 kullanilarak yapilan birgok
calismada 1-olefinlerin hidrokarbon zincir baslatici olarak CH: bilesikleri ile
birlestigini ve metan segiciligini azaltarak hidrokarbon zincir uzunlugunu arttirdigini
gostermektedir. Olefinleri katalitik yilizeye tekrar adsorpsiyonu sematik olarak Sekil
2.5’te verilmektedir [40].
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FTS ile su gaz doniisiim tepkimelerinin ¢oktiiriilmiis demir katalizorleri tizerinde farkli
aktif merkezler lizerinde ilerledigi genel kabul gormektedir. Genel goriis, demir
karbiirlerin FTS ve magnetitin (Fe3Os4) su gaz doniisiim tepkimesi i¢in aktivite
gosterdigi yoniindedir. Wang vca.’nin modelinde FTS ve su gaz doniisiim
tepkimelerinin farkli aktif merkezler iizerinden ilerledigi ve yiizey tepkimeleri
arasinda bir etkilesim olmadig1 kabul edilmektedir. Modelde olefin adsorpsiyonu geri
adimli bir tepkime olarak tepkime mekanizmasina dahil edilmistir. Wang vca.

tarafindan modelde dikkate alinan hidrokarbon {iriin olusum tepkime mekanizmasi

(G) parafinler (Cn) olefinler

N

(Cn-l‘) <.__>(C I

*
n

) =~ (Cn' l‘)

Cizelge 2.5’de verilmektedir.

P40 A5 S & &7 a4

7777

Sekil 2.5 : FTS’deki zincir biiylime yollar1 ve olefin geri-adsorpsiyonu [40].

Cizelge 2.5 : FTS igin temel tepkimeler [40].

No. FTS’nin temel reaksiyonlar: Hiz veya denge sabitlerinin ifadeleri
SO H,+2-o 2H- KO=[H-]2
PHZ[']Z
Sl H-+CO-H-CO ro1 = KiPco[H ]
Sl H-CO+H, & H-C+H,0 _[H-C]PHZO
Sl H-C+H, & H-CH, [H - CH,]
SIvV H-CH, & CHj- _ [CH; - H]
* 7 [H- CH,]
SV CH;- +H, - CH,+ H- ris = KsmPy,[CH3 -]
S Ch-1Hzp-1 - +CO = C,_;Hpy4 - CO rn-11 = Ki1Pco[Cn-1Han-1 ]
Sl C,_1H,,_; - CO+ H, K, = [Ch-1Han-1-C] Pu,o
& Cy_qHyp_q - C+ H,0 [Ch-1Hzn-y - CO] Py,
st Cn_1Hzn_q - C+ Hy & Cp_yHyy_q - CH, K, = [Ch-1Hzn— - CHy]
[Cn—lHZn—l ' C] PHZ
SIV Ch-1Hon1 - CHy & CyHanys - K, = [Ch-1Hon41 °]
[Ch-1Hzn-1 - CHy]
SV ChHopgr - +Hy » CHppy, + H- ns = KsPy,[ChHznyq -]
SVI ChHzpgq - CHyp + H- Ine = kg[ChHaneq ] — k—6PCnH2n[H 3
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Modelde ilk adimda iki serbest aktif merkez {izerinde hidrojen ayrigarak atomik olarak
yiizeye baglanmaktadir. Devam eden bes adimda hidrokarbon zincir olusumunun
baslamasi icin H-karbiir merkezleri {izerinde CO adsorpsiyonu, adsorbe CO’nun H-
karbiir-C verecek sekilde hidrojenasyonu, hidrojenasyon ile ylizey CHx bilesiklerinin
ve nihayetinde gaz faz metan olusumu ger¢eklesmektedir. Hidrokarbon zincir
biiyiimesi i¢in CHy bilesiklerinin oldugu yiizeye CO adsorbe olarak SI-SV’e benzer
sekilde ylizey C» bilesikleri olusmaktadir. Bu sekilde hidrokarbon zinciri biiyiiyerek
Ch-1H2n-1-karbiir-CH> olugmakta ve bir sonraki adimlarda parafinik veya olefinik Cn

tirtinii vermektedir [40].

Wang ve¢a. tarafindan Cizelge 2.5’de verilen tepkime mekanizmasi temel alinarak bazi
temel reaksiyonlarin dengede olmadigi kabul edilen 3 farkli durum i¢in (1.durumda
SI, SV, SVI; 2. durumda SlI, SV, SVI; 3. durumda Slll, SV, SVI) 3 farkli FTS tepkime
modeli olusturulmustur. Yapilan eniyileme ve regresyon analizleri sonucu model
sayis1 bire indirilmistir (FTI). Onerilen FTI modeline ait denklemler esitlik 2.8-2.11°de
verilmektedir [40].

N Ksm Pi,+/Ko Pu, a1 (28)
CH, =
Py,0 1 1 n (T
LR <1 T KoK, P2 | KoK Py, T Ky ) V0 Pt (=)

R _ ks Py, /Ko P, 21 (1T=1 ) (2.9)

CnHany2 —
Py,0 1 1 n i
o Fu, (1 T RoKoK, P2 | KoK Py, T Ky ) V0 Pt ([l )

R _ ke(1—By) Py, /Ko Py, Z?=1(H§-=1 aj) (2.10)

ChHzn —
Py,0 1 1 n i
1+ /Ko Py, + (1 + Ko1K, PH22 + KoK, Py, + o Ko Py, Zi:l(Hj=1 aj)
o = s ] KiPeo (2.11)
Y7O[HT T kePeo +ksPy,
- ki Pco
47 KkqPeo + ksPy, + ke
= k1 Pco
" kyPeo + ksPy, + ke(1 — By)
B _ E PCnHZn
" ke a,n-1 ki1 Peo + K¢ N (api—2P, )
A kyPeo +ksPy,  kiPoo + ksPy, + ke #i=28 A TCa-irnHzn-ivz)

n=?2
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SGD tepkimesinin CO’nun magnetit ylizeyine kimyasal olarak ve ayrismadan
baglandigi, su buharmin ise yiizeyde ayristig1 temeline dayanan bir mekanizma ile
ilerledigi genel kabul gérmektedir, bu mekanizmaya ait temel tepkimeler Cizelge

2.6°de goriilmektedir.

Cizelge 2.6 : SGD i¢in temel tepkimeler [40].

Adim Temel tepkimeler Denge Sabiti
[ CO+ e CO * K _[CO+]
I H,0 + 2% OH * +H * [OH «][H «]
Kasep = —F5——F=5—
Piy, 0[]
1 CO * + OH * <> COOH * + * Kac.. — LCOOH «[+]
35GD T 1CO +][OH #]
v COOH * < CO, + H * K4 sep
K4sep = K
-4,SGD
\Y 2ZHx e H, + 2% PHZ[*]Z
KS,SGD - [H *]

Bu dogrultuda Wang ve¢a. tarafindan hiz belirliyici adimin 1, 3 ve 4. tepkimelerden
olustugu 3 farkli su gaz doniisiim tepkime modeli olusturulmustur. Yapilan eniyileme

ve regresyon analizleri sonucu model sayisi bire indirilmistir (WGIII) [40].

Ucg adet FTS ve ii¢ adet su gaz déniisiim modeli ile toplam dokuz adet birlesik model
olusturulmustur. Optimizasyon ¢alismalar1 ile alt1 modelin gercekei olmayan sonuglar
verdigi goriilmiistiir. Kalan tic model iizerinde F testi ile regresyon analizi yapilmistir.
F testi, ortalama regresyon kareleri ile ortalama artik karelerin oranidir. F testi sonucu
yalmizca FT1IWG3 birlesik modeli istatistiksel olarak da kabul edilebilir bir sonug
vermigstir. Burada da katalizor tizerindeki bos ylizeylerin FTS {izerindeki etkisinin az
oldugunu sonucuna varilarak FTIWG3 birlesik modeli asagidaki denklemlere
indirgenmektedir (esitlik 2.12-2.15) [40]:

Ksm Py, a4 (2.12)

Ph,0 1 1 )
+ + |3 (T, a;
K K3K, Py,?  KsKa Py, Ky Zl—l(nj—l @)

Ren, =

1+ (14
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ks Py, X1y (I15-1 a) (2.13)

Pi0 1 1 .
+ 4+ |y i oq
KKK, Py,”  KsKePy, * Ky () )

RCnH2n+2 =

1+ (14

ke(1 —Byn) Piy, /Ko Pu, Z?:1(H3‘=1 aj) (2.14)

Pi0 1 1 .
+ +— ¥ (TIE_, a;
K K3K, Py, KsKaPu, ~ Ky () )

Reh,, =

1+ (14

_ Ky ( PCOPHZO/PI-(I)'ZS — Peo, Pk(l)'zs/ Kp) (2.15)
€02 1+ Ky PeoPu,o/P;

Uriin karbon sayisina bagl olarak deneysel ve hesaplanan FTS tepkimesi iiriin

debilerinin karsilastirilmasi Sekil 2.6’da verilmektedir [40].

1.50 |- @ deneysel
© model

Cikig molar debisi 10 mol/s)
2
o

o«
l:hl
0.00 - Se08000000600600000000000000
1 1 i
] 10 20 30 40
Karbon numarasi

Sekil 2.6 : Deneysel ve hesaplanan ¢ikis molar debilerin farkli karbon bilesikleri igin
karsilastirmasi [40].

Sonug olarak Wang ve¢a., kinetik modelleme i¢in FTS {iriinlerinin detayli analizinin
oldukca zor olmasina karsin gelistirdikleri modelin hidrokarbon {iriin dagilimin
tahmin etmede kabul edilebilir dogrulukta sonuglar verdigini belirtmektedir. Bu
nedenle bu model tez ¢alismasinda elde edilen kinetik verilerin analiz edilmesinde

kullanilmis olup, ilgili kisimlarda bundan sonra Wang modeli olarak anilacaktir.

2.2.1 Wang modeli ile Fischer-Tropsch tepkime mekanizmasinin ¢ikarilmasi

FTI modelinde kullanilan elementel tepkimeler asagida verilmektedir. Burada " - "
ifadesi, hidrokarbon olusumunda aktif bir yiizey oldugu kabul edilen demir karbiir
yiizeyini ifade etmektedir. Birincil tepkimelerden ilki hidrojenin ylizeyde atomik

olarak ayrismasi tepkimesidir (esitlik 2.16 ve 2.17).
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Hy+2- o 2H- o 12 (2.16)
o~ Py, [-]?

H-+CO->H-CO r0’1 = kIPCO[H ] (217)

Yiizey hidrojen atomuna CO adsorpsiyonu durumu esitlik 2.18’deki gibidir.
H-+CO—-H-CO r0’1 = kIPCO[H ] (218)

Yiizeyde olugan H - CO ara iirlinii ortamda bulunan hidrojen molekiilleriyle etkilesime
girerek ilk hidrokarbon ara iirlini olusturmaktadir ve yiizeydeki oksijen

hidrojenlenerek su agiga ¢ikmaktadir (esitlik 2.19).

H-CO+H, & H-C+H,0 _[H-C] Py, (2.19)
27 Py,[H - CO]

Olusan bu yiizey bilesigi, H - C, hidrojenlenerek tepkimeler devam etmektedir (esitlik
2.20 ve 2.21):

H-C+H, o H-CH, _ [H-CH,] (2.20)
37 Py,[H- (]

H-CH, & CH; - K [CH; - H] (2.21)
* 7 [H- CH,]

Hidrojenasyon sonucu ¢ok karbonlu hidrokarbonlarin yani sira metan olusmaktadir

(esitlik 2.22). Bu sekilde zincir baslangi¢ adim1 tamamlanmaktadir.
CH3 -+ Hz i CH4 + H- r1'5 = kSMPHz [CH3 '] (222)

CO yilizey CHy - bilesigine tutunmaya devam ederek hidrokarbon zinciri biiylime
devam etmektedir (esitlik 2.23-2.27):

Cn—lHZn—l -+ CO - Cn—lHZn—l - CO Fn-11 = kIPCO [Cn—lHZn—l ] (223)
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Ch_1Hop—1 - CO + H, 3 [Ch_1Hon_1 - C] Puo (2.24)
, =
< Ch_qHzp—1 - C+ H,0 [Ch-1Hzn—1 - COJ Py,

Cph-1Hzp—1-C+ H; K, = [Ch—1H2n—1 - CH,] (2.25)
PN Cn—lHZn—l . CH2 [Cn—lHZn—l ' C] PH2
Ch-1Hzn-1+ CHy © CyHopyq - K, = [Cn-1Han+1 -] (2.26)

[Cn—lHZn—l ’ CHZ]

ChHzn4t -+ Hz = CyHopyr + H- I'ns = kSPHz [ChHzn4q -] (2.27)

Geri doniislii bir tepkime olan, C,H,,, 44 - bilesiginin C,H,,, ve H - donilisiimii dengede

olmayan bir tepkime adimi olarak kabul edilmistir (esitlik 2.28):
ChHongq - o CHyy + H- I'ne = Ke[CrHznt1 -] — k—GPCnHzn[H ] (2.28)

Olusturulan temellere gore metan, parafin ve olefin olusum hizlar1 n > 2 i¢in esitlik

2.29-2.31°de gibi yazilmaktadir.

Rey, =115 = k5MPH2 [CHj -] (2.29)
Re Hypyy = 15 = Ins = kSPHz[CnH2n+1 ] (2.30)
Re,Hyp = e = Ke[ChHoni1 -] — k—epcnﬂzn[H ‘] (2.31)

Denge hali kabulii ile [C,H,p44 ] igin zamana bagli degisim esitlik 2.32deki gibidir.

[CaHanes o] _ 0 n>1 (2.32)
dt =

Zincir baslatma adimi i¢in bu degisim asagidaki esitligi vermektedir (esitlik 2.33).
roq —T11 —Ty5 =0 (2.33)

Elementel adimdaki tepkime tanimlar1 yerine koyulursa esitlik 2.34’deki gibi olur.
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Ky Peo[H -] — K1 Peo[CH3 -] — kSMPHz[CHB 1=0 (2.34)

Bu denklemden oOlgemeyecegimiz ara bilesenleri denklemin diger tarafinda yalniz

birakilirsa esitlik 2.35 olusur.

[CHs -] _ k1 (Pco) (2.35)
[H-] k; (Pco) + ksm (PHZ)

Ayni sekilde hidrokarbon zincir biiylime adimu i¢in bu ifade esitlik 2.36 seklinde olur.
I‘n_l'l - I‘n'l - rn’s - I‘n’6 == O n 2 2 (2.36)
Elementel adimdaki tepkime tanimlari yerine koyularak esitlik 2.37 olusur.

k1PCO [Cn—lHZn—l ] - k1PCO[CnHZn+1 ] - kSPH2 [CnH2n+1 ] (2-37)
—ke[ChHangr -] + k—GPCnHzn [H]=0 nx>2

Ustteki denklemi dlgiilemeyen ara iiriinleri denklemin bir tarafinda toplayarak esitlik
tekrar diizenlendiginde asagida ifade elde edilmektedir ve bu ifade ayn1 zamanda zincir

biiyiime faktoriinii (a,) temsil etmektedir (esitlik 2.38).

[ChHon41 ] ki Pco (2.38)
n=2
[Cn—lHZn—l ] k—GPCnHZn [H ])

Bl k6 [CnH2n+1 ]

o, = =

Sirastyla, k;Pco Ve ksPy,, CO adsorpsiyon hizi ve parafin olusum hizi ile dogru

1— K_6PcpHyy [H']

orantilidir. kg ( ) ifadesi de olefin olusum hizin1 temsil etmektedir.

Ke[CnHzn41°]
Denklemde 1°den ¢ikarilan kisim yiizeye tekrar adsorbe olan ara {iriin olefini temsil

etmektedir ve B ile gosterilmektedir (esitlik 2.39).

k_¢P, H- 2.
. 6Pc m,, [H ] N> 2 (2.39)
k6[CnHZn+1 ]

Olefin olusum ifadesi tekrar yazilirsa esitlik 2.40’taki gibi yazilir.
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RCnH2n =TIne = K¢ [CnH2n+1 ](1 — Bn) (2.40)
n = 1 igin, zincir bliylime faktorii asagidaki gibi olacaktir (esitlik 2.41).

o = [CH3 ] _ klpco (241)
! [H-]  kyPco + KksPy,

[CoH3p41 ] ve [Ch_1Hp—q ] arasindaki iliski denklem kullanilarak elde edilmektedir
(esitlik 2.42).

_ kyPeo[Ch-1Hzn-1 ] k_6Pc,H,,[H ] 5 (2.42)
K1Pco + KsPu, + K¢ KiPco + KsPy, + kg

[CnH2n+1 ]

Esitlik 2.42 diizenlenirse;

X,=aXy_,1+BY, n=2 (2.43)

kiPco B = k_g
k1Pc0+k5PH2+k6’ k1Pc0+k5PH2 +k6’

Burada, X, =[C,H,p+1:] , a4 = Y, =

Pc_n,, [H -] ifadelerini gostermektedir. X,, ifadesi n=2, 3 ve 4 icin elde edilirse esitlik
2.44-2 .46 gibi acilabilmektedir.

Xz = anl + BYZ (244)
X3 = aA2X1 + aABYZ + BY3 (245)
X, = a,3X, + a,*BY, + a,BY; + BY, (2.46)

Buradan goriildiigii tizere, X,, i¢in genel bir ifade yazilabilir (esitlik 2.47).

I . (2.47)
Xo = 07K + B Y (84 11)
i=2

X; =[CH3 -] = a,[H ‘] ifadesi yerine konularak ara hidrokarbon {iriiniin ifadesi

asagidaki forma getirilmektedir (esitlik 2.48).
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1 n (2.48)
[ChH2p41 '] = aga," *[H-] + B[H "] Z(aAl_ PC(n—i+2)H2(n—i+2)) nz2
i=2

Bu sekilde, olefin geri-adsorpsiyon faktori, 8, esitlik 2.49°daki gibi yazilabilir:

K Petan (2.49)
k6 -1 klpco k—6 n i—2
" kiPeo + KsPy, * k;Pco + ksPy, + ke Li=2( 0 P iy i)

Bn

n=2

Ara tirlinlerin derisimleri igin ifadeler elementel tepkimeler kisminda verilen ifadelerin

temelinde ele alinirsa esitlik 2.50-2.53 teki gibi olmaktadir.

Py o[CnHonst - 2.50
Cn_1Hzn_q - CO = T{ZOIE - 21;‘“2] n>1 (2:50)
28384 Py,
[CnH2n+1 ] (2.51)
Cp_qHypy - C = — 2241 1 >1
CoHanes - 2.52
Cy_1Hyy 1+ CH, = % n>1 (252)
4

1= [Ko P[] (2.59)

Aktif yiizeylerin katalizor yiizeyindeki toplam derigim esitliginin 1 oldugu hatirlanirsa
esitlik 2.54 yazilir.

n n n (2.54)
[H:]+ ) [CiHyigs T+ ) [CiHaioy - COT 4+ Y [y iy - C]
i=1 1 i=1

i=

n n
+ D [Ciy Moy - € + ) [CiogHyioy - CHpl = 1
i=1 i=1

Yukarida tanimlanan ifadeleri esitlikte yerine koyularak son halini alir (esitlik 2.55).
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n
Pio 1 1 (2.55)
14+ [KoPy,[]+|1+ 2 + +— CiHzi41 ] =1
[1+ [Ko P[] ( oK, i T Kok, P, K4)§[1 2i41 ]

Zincir biiyiime faktorii, o i¢in yapilan tanimlama ile esitlik 2.56 elde edilmektedir.

i (2.56)

[CiHzitq -] = /Ko Py, [] naj 22

j=1
Denklemler birlestirilerek esitlik 2.57 yazilmaktadir.

1 (2.57)

Py,0 1 1 n (T
1+ ./K, sz + (1 + KKK, PH22 + K, sz + K_4 J Ko PHz Zi=1(Hj=1 aj)

[]=

Ara hidrokarbon tirliniin son hali de esitlik 2.58”deki gibi yazilmaktadir.

[CnH2n+1 ] (258)
VKo Py, [Tj=1 9

Pu,0 1 1 n (T
1+ /K, PHz + (1 + KKK, PH22 + KK, PHZ + K_4 JKo PH2 Zi=1(nj=1 aj)

Nihai denklemini diizenlersek metan, parafin ve olefinler i¢in genel hiz ifadelerinin
son hali esitlik (2.8)(2.9)(2.10) seklindedir.

2.2.2 Wang modeli ile su gaz doniisiim tepkime mekanizmasinin ¢ikarilmasi

Su gaz doniistim tepkimesi i¢in kullanilan elementel tepkimeler asagida verilmektedir.
Su gaz doniisiim ve FT tepkimelerinin farkli katalitik yiizeylerde gerceklestigi genel
kabul gormekte olup, burada aktif merkezi ifade eden *, su gaz doniisiim tepkimesinde
aktif bir yiizey oldugu bilinen Fez0s yiizeyini ifade etmektedir. Bu mekanizmaya gore
tepkime CO’nun yiizeye denge tepkimesi seklinde molekiiler olarak tutunmasiyla
baslamaktadir (esitlik 2.59).

CO + * & CO = [CO ] (2.59)
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Ardindan ortamda bulunan su molekiilleri ayrisarak denge tepkimesi ile ylizeyde OH
ve H olusmaktadir (esitlik 2.60).

H,0+ 2% < OH* +H * [OH *][H *] (2.60)
286D = 5 .z
PHZO[*]

Daha sonrasinda yiizey CO ve OH bilesiklerinin tepkimesi sonucunda format ara
tirlinliniin olusumu denge tepkimesi olarak kabul edilirse su sekilde gosterilmektedir

(esitlik 2.61):

CO * 4+ OH *— COOH * + * _ [COOH #][x] (2.61)

Yiizey ara Urilinlerinin desorpsiyonuyla CO2 ve H: iirlinleri olusmaktadir. Burada
COOH * ara iiriiniiniin desorpsiyon islemi hiz belirleyici adim, H atomlarinin

desorpsiyon islemi de denge tepkimesi olarak kabul edilmektedir (esitlik 2.62 ve 2.63).

COOH * & COZ + H * Iy = k4,SGD [COOH * ] = k—4,SGDPC02 [H *] (262)

k4—,SGD

K4,SGD = K
—4,SGD

2H* o H, + 2% _ [COOH #][*] (2.63)
3,SGD — [CO *] [OH *]

COOH = ara iiriiniiniin desorpsiyon islemi hiz belirleyici adim olarak kabul edildiginde
su gaz doniisiim tepkimesi i¢in hiz ifadesi asagidaki gibi elde edilmektedir (esitlik
2.64-2.67).

Rco, = rasep = Kasp[COOH *] — k_4 56pPco,[COOH #] (2.64)
[CO *] = Ky,s6pPcol*] (2.65)

K2 sepPu,o[*]* = [OH *][H %] (2.66)

(2.67)

Ky(PcoPu,o/PE — Peo, P/ Kp)
1+ Ky PeoPy,o/PS;

Reco, =
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2.3 Fernandes Tarafindan Gergeklestirilen Fischer-Tropsch Sentez Tepkimesi

Modelleme Calismalari

Fischer-Tropsch tepkimesi ile diiz zincirli hidrokarbonlar (a-olefinler ve alkanlar) elde
edilmektedir. FT tepkimesi bir metilen polimerlesme tepkimesidir. Tepkime basladig
anda tepkime ortaminda monomer (=CH2) bulunmamakta ancak tepkime sirasinda CO
aktivasyonu ile olusmaktadir. Polimerlesme, zincir biiylimesi ile zincir sonlanmasi
adimlarinin rekabet halinde oldugu hidrokarbon zincir olusumu ile gergeklesmektedir.
CO polimerlesme mekanizmasi {iizerine teoriler, hidrokarbon {iriin dagilimimin
Anderson-Shulz-Flory polimerlesme kinetigine dayandigi ve ¢ift aktif merkez
tizerinde ilerleyen tepkime mekanizmasini ve olusan alken tirlinlerin ikincil zincir
biiylime teorisini temel almaktadir. Demir katalizorler bu mekanizmaya daha fazla
uyum gostermektedir [41]. Fernandes tarafindan bu olaylari agiklamak {izere 6nerilen

matematik modelde boru tipi reaktorler i¢in temel varsayimlar:

e Kararl hal

e Izotermal kosullar

e Piston akis rejimi

e Gaz ve sivi faz i¢in hidrokarbon {iriin dengesi

e Katalizor ile gaz faz arasinda kiitle ve 1s1 transfer sinirlamasi ihmal edilebilir
e Boru reaktor igerisinde thmal edilebilir radyal gradyen ve sicaklik gradyeni
e Katalizor iginde ihmal edilebilir derisim ve sicaklik gradyeni

e FTS ve su gaz doniisiim tepkimesi i¢in dogal kinetik
Kiitle dengesi asagidaki kabuller dogrultusunda olusturulmustur:

e Zincir bliylimesi gergeklesen bilesikler yar1 kararli haldedir
e Metilen monomerlerinin tiiketimi genel tepkime hiz1 ile orantilidir
e Polimerlesmenin ger¢eklestigi aktif merkezlerdeki hidrojen derisimu tepkime

ortamindaki hidrojenin kismi basinci ile orantilidir

Bu modelde iiriin (olefin ve parafin) olusum hizi ifadeleri asagida verilen tepkime

zincirini icermektedir:
- Hidrokarbon zincir olusumu i¢in monomer olusumu
- Hidrokarbon zincir biiyiimesi

- Hidrokarbon zincir sonlanmasi
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Calismada aktivasyon enerjilerinin belirlenmesini zorlagtiran hiz sabiti degiskenlerinin
sayisini azaltmak i¢in alkenil mekanizmasi ihmal edilmis ve sadece alkil mekanizmasi
g6z Oniinde bulundurulmustur. Yiizey metilen ve yiizey hidrojen bilesiklerinin FT
polimerlesme tepkimesini baslattigi varsayimina dayanan alkil mekanizmasi i¢in

baglama ve zincir bitylime tepkimeleri sirasiyla esitlik 2.68 ve 2.69°daki gibidir [41].

ki

CH, +H-— R, (2.68)
k

Ry + CHy - 5 Ryps (2.69)

Burada ki ve kp, sirasiyla baglama ve zincir biiyiime hiz sabitleri, Rn ise n karbonlu
biiyiiyen alkil bilesenini temsil etmektedir. Uriin olusumunu saglayan zincir
sonlanmas1 adimi, asagida gosterildigi gibi, sirasiyla parafin iireten yiizey hidrit
indirgemesi  veya a-olefinleri olusturan  B-hidrit eliminasyonu yoluyla

gerceklesmektedir (esitlik 2.70 ve 2.71) [41]:

kpar
R,+H —5P, (2.70)
kO
R, _l};on (2.71)

Burada P, ve On, sirasiyla, n karbonlu parafin ve olefin bilesenlerini, kpar V& Koif is€
sirastyla parafin ve olefin tepkime hiz sabitlerini temsil etmektedir. Biiyliyen bilesenler
i¢in yapilan kiitle dengesi hesab1 ve bu bilesenlerin zamana bagli birikim yapmadigi
kabulii ile biiyiiyen bilesen derisimi asagida verilen esitlik ile hesaplanmaktadir (esitlik
2.72) [41]:

_ kpR¢ R (2.72)
Kp. Re + Kpar- Pz + ko O

Rp

Yiizey CH2 ve yiizey H2 dlglimlerinin zor olmasi sebebiyle, toplam FT tepkime hizi
(Rf), hidrojen kismi basinci (PH2) cinsinden ifade edilmistir. Bu denklemin elde edilisi
ile ilgili detaylar literatiirde mevcuttur [41]. Buradaki tepkimeler i¢in hesaplanan
zincir baglama, n-karbonlu parafin ve olefin olusum hiz ifadeleri sirasiyla su sekildedir
(esitlik 2.73-2.75):
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_ k;. Py, (2.73)

1=
kp
apr,
RP(n):T = kpar- P2 Rp (2.74)
do, (2.75)

Rom) = Tl Koir- Ry

Metan ve etilenin esas olarak farkli bir rota lizerinden, yani metanin “metil-hidrojen
tepkimesi” ve etilenin “metil-metilen tepkimesinden” olustugu varsayildigindan, n<3

hidrokarbon olusum hizlar1 asagidaki gibi tanimlanmaktadir (esitlik 2.76-2.78) [41].

dpP
Rp(1)=g = Kmet- Prz- Ry (2.76)
dP
do

Yukaridaki tiim tepkime (k) ve adsorpsiyon (a, b) hiz sabitlerinin sicakliga bagliligi,
sirasiyla esitlik 2.79 ve 2.80°deki temel tepkime hiz denklemleri araciligiyla ifade
edilmektedir [41].

k = k.exp (%) (2.79)

Hag

a = Ag. Xp (%) (2.80)

Burada Ea ve AHag, sirasiyla aktivasyon enerjisi ve adsorpsiyon entalpisidir. Bu
denklemler, iki farkli sicakliktaki hiz sabitlerini birbiriyle iliskilendirmek igin
asagidaki gibi tanimlanmakadir (esitlik 2.81 ve 2.82) [41]:

k, = kq.exp [(%) . (T—l2 — Til)] (2.81)
a2 = av.ep|(2222). (2 - 2) @82)
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Ust tarafta genel olarak formiilii verilen hiz ifadesi tiim iiriinler i¢in yazilacak olursa

esitlik 2.83-2.91 seklinde yazilir.

Rimetan = Kmet- Pr,-Re (2.83)
Retan = Ket- Pu,- Ry (2.84)
Retilen = kethy- PHZ- ths2 (2.85)
Rpropan = Kpar- Pi,-R3 (2.86)
Rpropen = Koler-R3 (2.87)
Rpitan = Kpar- Pr,- R (2.88)
Rpitilen = Kolef- R4 (2.89)
Rpentan = Kpar- Pu,-Rs (2.90)
Rpentilen = Kolef: Rs (2.91)

Goriildiigii ilizere propandan sonra parafinler ve olefinler i¢in hiz sabiti ayn1 kabul
edilmistir. Aksi takdirde her bir tepkime igin ayr1 bir sabit atanarak olugturulan toplam
bilinmeyen sayis1 fazla olacagi i¢in bu kadar fazla degeri hesaplamak ¢ok zor olacaktir.
Gerek saglanan bu kolaylik, gerekte olefin geri-adsorpsiyon ihmalinin etkisini
gbzlemleyebilmek i¢in bu model tez ¢alismasinda elde edilen kinetik verilerin analiz
edilmesinde kullanilmis olup, ilgili kisimlarda bundan sonra Fernandes modeli olarak

antlacaktir.
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3. DENEYSEL CALISMALAR

3.1 Katalizoriin Hazirlanmasi

Katalizorler, destek malzemesinin gézenek hacmini doldurmak i¢in deiyonize suda
¢Oziilme prensibine dayanan 1slak emdirme yontemiyle hazirlandi. Destek malzemesi
olarak aktif karbon (Karbon tozu, aktif Norit GSX, buhar aktif, asitle yitkanmis, Alfa
Aesar) kullanilmistir. Aktif karbon, yiikleme isleminden dnce N2 atmosferi altinda 3
saat 300°C'de kalsine edildi. Katalizorler nihai olarak agirlik¢a %10 demir ve %2 bakir
icerecek sekilde demir nitrat ve bakir nitrat deiyonize suda ¢oziinmekte ve ardindan
¢ozeltiler karistirllmaktadir. Cozeltiler destek malzemesi aktif karbon {iizerine
emdirilirken aktif karbon yiizeyinde dagilimi arttirmak icin ultrasonik banyo
kullanilmistir. Ultrasonik banyodan sonra numune desikatore alinarak oda sicakliginda
on kurutulma yapilmistir. Daha sonra, bir vakumlu firinda 100°C sicaklikta kurutma
gerceklestirilmistir. Katalizor, 4 saat boyunca azot akisi altinda 350°C'de kalsine
edilmistir. Kalsinasyon ile metal tuzlarinin oksit formuna getirilmesi
hedeflenmektedir. Daha sonra sentezlenen katalizor (10Fe-2Cu/AC) lizerine agirlik¢a
%1 potasyum icerecek sekilde ve emdirme yontemiyle potasyum nitrat promotor
olarak yiiklenmistir. Sekil 3.1’de goriilen potasyum da emdirilmis katalizor tekrar ayni
kosullarda kalsine edilerek 10Fe-2Cu-1K/AC olarak adlandirilmistir.

Sekil 3.1 : 10Fe-2Cu-1K/AC katalizori.
3.2 Deney Sistemi

Katalizorlerin reaktorlere yiiklenmesi i¢in, reaktorlerin ortasina cam yiiniiniin
yerlestirilmistir. Daha sonra katalizor yiizeyinde esit bir sekilde sicaklik dagilimi

saglamak amaciyla kuartz tozu (hacimce 1:1) ile seyreltilmis katalizor reaktorlere
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yiiklenmistir. Hazirlanan bu reaktdrler, TUBITAK MAM, Enerji Teknolojileri
biinyesinde altinda bulunan yiiksek performansli-¢oklu reaktor sisteminde (Bknz.
Sekil 3.2) kullanilmistir. Yiiklenen katalizérlerde Fe fazin aktifligini saglayacak
indirgeme islemi reaktdrlerde deney oncesinde 350 °C'de, atmosferik basingta 4 saat
stireyle sentez gazi akisinda Ho/CO = 2 hacimle (H2/CO/N2 = 60/30/10 hacim %) ile
gerceklestirilmistir. Burada azot gazinin kullanilmasimin sebebi, analizlerden elde
edilen yiizdelik {iriin bilesimleri de kullanilarak genel bir kiitle denkligi yazilarak
gerekli hesaplamalarin yapilmasindan 6tiiriidiir. Azot gaz1 giriste ve ¢ikista molce de
degisim gostermedigi i¢in bu ise olanak saglamaktadir. Her bir deney kosulunda
degismekle birlikte, tepkimelerin kararli halde kaldig1 deger olarak ortalama olarak bir

deney 50 saat stirmiigtiir.

Reaktorlerin

Girigi
8 Reaktor

Gaz Analizori
-inorganik gazlar
-Metan
-Etan

Sicak Kapan -Etilen

(Vaks, vb.)

(Su, Alkol, vb.)

Sekil 3.2 : Yiiksek ciktili deney sistemi.

Sekil 3.3’de goriildiigii iizere, test sisteminde kiitle akis kontrol cihazlar ile debiler
kontrol edilerek istenen bilesimde Hz, CO ve N2 gaz karisimi hazirlanmaktadir. Inert
gaz olarak karisimda yer alan ve tepkimeye girmeyen azot igin kiitle dengesi kurularak
dontisiim hesaplanmaktadir. Besleme gaz karisiminin homojenizasyonu ve basing
denkleme i¢in bir ara gaz karisgim tanki kullanilmaktadir. Gaz karisim tankinin
arkasinda yeralan sekiz adet kiitle akis kontrol cihazi ile 7 mm i¢ ¢apina sahip sekiz
adet reaktore ayr1 olarak ve istenen debide hazirlanan gaz karisimi beslenmektedir.
Her reaktoriin sicakligi, ayr1 bir 1sitma ceketi ve 1sil ¢ift ile ayr1 olarak kontrol

edilebilmektedir. Her bir reaktor ¢ikisinda yer alan geri basing diizenleyici ile her bir
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reaktorde farkli basinglarda calisilabilmektedir. Reaktor ¢ikislarinda yer alan sicak ve
soguk kapanlarda sirasiyla vaks ve yag iiriin mol kesirleri toplanmaktadir. Reaktore
giren ve reaktorii terk eden gaz karisimlari bir gaz 6rnekleme haznesi {izerinden
Agilent 7890 model gaz kromatografi cihazina beslenerek analiz edilmektedir. Gaz
kromatografi cihazi bir adet alev iyonizasyon ve iki adet termal iletkenlik detektor
kullanilarak analiz edilmektedir. Alev iyonizasyon detektorii ile C1-Cg hidrokarbon
analizleri, birinci termal iletkenlik detektorii ile CO2, CO, Oz ve N2 analizleri ve ikinci
termal iletkenlik detektorii ile Hz analizi gerceklestirilmektedir. Dedektorlerin
sicakligi 250 °C ve toplam analiz siiresi 7 dakikadir. N2 ve H: tastyic1 gaz olarak
kullanilir. Reaktor sisteminde 8 reaktdr bulunmasindan 6tiirti her bir reaktor sirastyla
toplam analiz siiresi boyunca analiz edilmistir. SOyle ki, tepkime esnasinda birinci
reaktoriin analizi 7 dakika boyunca gergeklestikten sonra bir daha 49 dakika (7

dakika/reaktor x 7 reaktor) sonra analiz edilmistir.
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Sekil 3.3 : Yiiksek ¢iktili sisteme ait siire¢ akis semasi.
3.3 Deneyler

Gergeklestirilen deneysel ¢alismalar su sekildedir:

e Tasinim smirlamalarinin olmadigr ¢aligma aralifint belirlemeye yonelik 6n
katalitik testler,

e Parametrik deneysel kinetik calismalar

57



3.3.1 Tasimm smirlamalarimin olmadig1 ¢alisma aralhigimi belirlemeye yonelik

katalitik testler

Reaktanlarin katalizor iizerinden gecen akiskandan katalizoriin dis yiizeyine
difiizyonunun hiz smirlayict adim olmasi, dis transfer sinirlamasi olarak
adlandirilmaktadir. Tepkime, onu ¢evreleyen akigkanda degil, yalnizca katalizor
yiizeyinde gerceklesmektedir. Pellet ¢evresindeki akiskan hizi, pellet etrafindaki
konuma gore degismektedir. Hidrodinamik sinir tabakasi, pelete olan uzakliga baglh
olarak degisen akiskan hizinin yigin akigkan hizinin %99'u oldugu mesafe olarak
tanimlanmaktadir. Benzer sekilde, kiitle transferi sinir tabakast kalmligi (9)
difiizyonun gerceklestigi yiizeye bagl olarak degisen derisimunun y1gin derisimunun
%99'una ulastig1 mesafe olarak tanimlanmaktadir. Tepkime hizinin ¢izgisel hiz/pelet
capt orani ile degistigi bolge kiitle transfer sinirlamalarinin oldugu bolge olarak
tanimlanmaktadir. Tepkime hizi, ¢izgisel hiza veya pelet ¢apmna bagli olarak
degismiyorsa tepkime kinetik olarak kontrol edilmektedir. Kinetik veriler, kinetik
olarak kontrol edilen tepkime kosullarinda gergeklestirilmelidir. Diisiik ¢izgisel
hizlarda, kiitle transferi smir tabakasi kalinligi biiyiiktiir ve diflizyon tepkimesi
siirlamaktadir. Katalizor partikiiliinden gecen akiskana ait ¢izgisel hiz arttikca, sinir
tabakas1 kalinlig1 azalmakta ve sinir tabakasi boyunca kiitle transferi artik tepkime
hizin1 sinirlamamaktadir. Belirli bir ¢izgisel hizin {izerinde tepkimesi sinirlayici
kosullara ¢ok kiiciik boyutta katalizor Kullanilarak ulasilmaktadir. Laboratuvarda
tepkime hiz1 verileri elde edilirken, veri toplanirken tepkimesinin kiitle aktarimiyla
sinirl olmamasini saglamak igin yeterince yiiksek hizlarda ve/veya yeterince kiigiik
katalizor pargacik boyutlarinda g¢alisilmalidir. Deneysel calismalarda katalizor toz
formunda kullanildigindan dis transfer sinirlamalarmin olmadig ¢aligma araligini ve
bu araliga karsilik gelen minimum cizgisel hiz1 belirlemeye yonelik bir ¢alisma
gerceklestirilmistir. Bu amagla dort ayri sabit yatak reaktdrde eszamanh
gergeklestirilen bu ¢alismada, her bir reaktdr igin GHSV=2000 saat™ degeri sabit
tutularak; 0,1 g, 0,2 g, 0,3 g ve 0,4 g olmak lizere 4 farkli katalizor yatagi hazirlanarak
deneyler gerceklestirilmistir.

Gergeklestirilen bu deneylerde amac, reaktdrde ¢izgisel gaz hizimi degistirerek sinir
tabaka diflizyonun olmadigi test kosullarinin belirlenmesidir. F/W oran1 sabit

tutuldugu aralikta dis difiizyon sinirlamalarinin bulunmamasi halinde her durum igin
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ayni donlisimiin elde edilmesi beklenmektedir. Calismada; tepkime kosullar
T=340°C, P=10 Bar, GHSV=2000 saat™ ve Hz/CO oran1 1 seklindedir.

Tasinim smirlarinin belirlenmeye calisildig testler sonucunda, sabit GHSV’de yatak
hacminin artis1 ile doniisiimiin degismedigi nokta tespit edilmistir. Sekil 3.4’te
goriildiigii gibi, donilisiim egrisinin diiz bir ¢izgi haline geldigi noktadan sonra, dis
difiizyonun siirlamalarinin tepkime adimlari i¢inde gecerli olmadigi kabul edilmis ve
bu noktanin 0,35 g yatak hacmi oldugu tespit edilmistir. Takip eden deneyler bu yatak

hacmine karsilik gelen giris gaz debisinde gerceklestirilmistir.

65 0lg 02¢g 03g 0.4g
60
55
50

45

o

35
30

25

Donisim %

20
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5

Yatak miktari (g)

Sekil 3.4 : Ayn1 kosullarda yatak hacim degisiminin doniisiime etkisi.
3.3.2 Parametrik deneysel kinetik calismalari

Kinetik ifadelerin belirlenmesine yonelik olarak deneysel veri elde etmek iizere;
GHSV (gaz bosluk hiz1), sicaklik, basing ve H2:CO orami kritik parametreler olarak
belirlenmistir. Bu parametrelerin sirastyla; 2000-5000 saat™, 300-350 °C, 4-12 bar ve
1-2 araliginda degisen degerleri ile 43 adet deney gerceklestirilmistir. Her bir ¢aligma
kosulunda elde edilen CO ve H: doniisimleri ve hidrokarbon iiriin segicilikler

hesaplanmustir.

Kinetik parametrelerin belirlenmesinde kullanilan 43 deneye ek olarak, farkl
kosullarda 7 deney daha yapilmistir. Bu deneylerin amaci bir sonraki asamada
gergeklestirilmis olan kinetik modelleme ¢alismasinda olusturulan kinetik ifadenin

dogrulugunu test etmektir.
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Kinetik deneysel ¢alisma seti ve elde edilen sonuglar Cizelge 6.1’de sunulmustur.
Parametre ¢alismasinda sicaklik, basing ve GHSV igin 3 farkli deger se¢ilmis, Ho/CO
degeri igin ise 2 farkli besleme oran1 se¢ilmistir. Deneylerde sicaklik/basing arttiginda
doniisiimiin arttigit veya GHSV ve H2/CO oram arttiginda ise doniisiimiin azaldig

gozlenmistir.
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4. MODEL OLUSTURMA CALISMALARI

Bu boliim dahilinde, 6nceki boliimlerde detaylica agiklanmis olan FT kinetik ifadeleri
ve literatiirde bulunan reaksiyon mekanizmasi modelleri goz oniinde bulundurularak
(Bolim 2 ve 3), olusturulan yeni bir modelin ¢déziimleme ve parametrelerinin
belirlenmesi c¢alismalar1 yiiriitilmistiir. Bolim 3’te agiklanmis olan modelleri
icerisinden Fernandes ve Wang modelleri, ¢6ziim kolayligi ve tiriin dagilimi (olefin ve

parafin olarak) sunabilmeleri sebebiyle secilmistir.

Fernandes modelinde Fischer-Tropsch Sentezinde alkil ve alkenil mekanizmalari
birlikte degerlendirilmektedir. Fernandes modelinde olefin ve parafin olusumlarinin
hem alkil hem de alkenil ara bilesikleri {izerinden olustugunu kabul etmektedir. Bir
alkan bilesiginden bir hidrojen atomunun ayrilmasi ile alkil ve bir alken bilesiginden
bir hidrojen atomunun ayrilmasiyla alkenil olusmaktadir. Wang modelinde ise, Lox
and Froment [37] tarafindan olusturulan detayli kinetik mekanizmaya olefin geri
adsorpsiyon reaksiyonu eklenerek model iyilestirilmistir. Temelde ayni kabuller
tizerine hazirlanan her iki modele ait benzerlik ve farkliliklar Cizelge 4.1°de

gosterilmektedir.

Cizelge 4.1 : Fernandes ve Wang modellerinin karsilagtirmasi.

Fernandes Modeli Wang Modeli
Polimerlesme yaklasimi Polimerlesme yaklasimi
Genel FT hiz ifadesi iizerinden Her bir bilesen tlizerinden tiiretim

tiiretim
FT ve SGD i¢in farkl aktif yiizey FT ve SGD i¢in farkl aktif yiizey

Yiizeydeki metilen ve ylizeydeki Yiizeydeki metilen ve ylizeydeki hidrojen
hidrojen tepkime baglatici tepkime baglatici

Olefin geri adsorpsiyonu ihmali Olefin geri adsorpsiyonu kabulii
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Cizelge 4.1’de goriildiigii gibi Fernandes ve Wang modelleri arasindaki temel
farklardan bir tanesi olefin geri adsorpsiyon siirecinin model i¢inde ihmal edilmesi
veya edilmemesidir. Bu sekilde bu iki model sonuglar1 karsilastirilarak olefin geri
adsorpsiyon siireci hakkinda yorum yapilabilecegi i¢in Fernandes ve Wang

modellerinin se¢ilmesi uygun goriilmiistiir.

4.1 Fischer-Tropsch Tepkimesi icin Kinetik ifadeler

Bu calisma kapsaminda, alkil mekanizmasini izledigi varsayilan FT zincir biiyliime ve

SGD tepkimesi dikkate alinarak bir model olusturulmustur (tepkime 4.1-4.3):

nCO + (2n+ 1)H, - C,H, 42 + nH,0 4.1)
nCO + 2nH, - C,H,, + nH,0 4.2)
CO + H,0 — CO, + H, 4.3)

Yukaridaki ifadelerden CO ve Ha tepkimeleri FT zincir biiyiimesi ile sirasiyla parafin

ve olefin olusumlarini ifade ederken, son tepkime SGD tepkimesini gostermektedir.

FT siirecini ifade etmek amaciyla olusturulacak bir model {i¢ ana unsurdan

olusmaktadir:

= Ry Toplam FT tepkime hizi
= Rw: SGD tepkime hizi

= Roif, Rpar: Olefin ve parafin iriinlerinin olusum hiz1

Toplam FT tepkimesi, Ry, tiim FT siireci boyunca toplam CO doniisiim orani cinsinden
ifade edilmektedir. Literatiirde bu tepkime hizini ifade eden ¢esitli alternatif kinetik
tanimlar mevcuttur. Bunlardan en yaygin olanlar1 Cizelge 4.2’de verilmistir (van der
Laar, 1999). Hidrojen kismi basinci FT tepkime hizini arttirmaktadir ve R¢l olarak
tanimlanmaktadir. Bununla birlikte, tepkime hizi Rf2'de oldugu gibi temel gii¢ yasasi
bi¢iminde de ifade edilmektedir. Rf3-R6 arasindaki kinetik ifadelerinde paydada yer
alan PH2o ve Pcop terimleri, sirastyla su ve karbon dioksit kaynakli inhibisyon hizlarini
temsil etmektedir. Genel olarak suyun FT tepkime hizin1 inhibite ettigi yaygin olarak
kabul gormektedir. Yiiksek SGD aktivitesine sahip demir temelli katalizorlerin su

buhar1 ile karbon monoksit arasindaki tepkime sonucu hidrojen ve karbondioksit
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olusturdugu bilinmektedir. CO2 FT tepkimesinde aktif oldugu diisiiniilen demir karbiir
bilesiklerini magnetite doniistiirerek FT tepkimesini engellemektedir [42].

Cizelge 4.2 : Toplam FT tepkime hiz1 (R) kinetik ifadeleri [30].

Tepkime Kinetik ifade
numarasi
Rrl Kee. Py,
Rf2 kft' PHZa. PCOB
ke Py, P
R3 ft- 'H,- Fco

PCO + a. PHZO

kit Py, % Peo

Rt
Pco. PHZ + a. PHZO

K¢ Py. . P

RS g ft- THy- I'CO
co + a. PHZO + b. PC02

K¢ Py, . P
R6 ft- 'Hy- I'CO

PCO + b. PC02

4.2 Su-Gaz Déniisiim (SGD) Tepkimesi i¢in Kinetik ifadeler

Kobalt temelli katalizorler ciddi bir SGD aktivitesi gostermezken, demir bazli FT
katalizorlerin tercih edilmesi durumunda SGD tepkimesi 6nem kazanmaktadir.
Literatiirde bulunan tipik SGD kinetik ifadeleri Cizelge 4.3 te verilmektedir (van der
Laar, 1999). Rwl1-Rw4 tepkimeleri, yalnizca ileri yonlii tepkimeleri (kw) goz 6niine alan
gii¢ yasas1 formundaki kinetik ifadelerdir. Bunlar arasinda Rw2'nin, SGD'nin su buhari
kismi basincina bagimliliginin ihmal edildigi ve FT tepkime kosullari i¢in 6nerilen
deneysel bir SGD ifadesi oldugu belirtilmektedir (Graaf, 1986). Rw5-Rw9 arasindaki
tepkimeler, geri tepkimesi (k) da dikkate almaktadir ¢iinkii FT siireci sirasinda
SGD’nin genellikle dengeye yakin oldugu kabul edilmektedir (van der Laar, 1999).
Bu nedenle, bu ifadeler SGD tepkimesi denge sabitini (Kwgs) icermektedir. Kwgs tayini

icin literatiirde cesitli deneysel iliskiler mevcuttur.

Rwb, geri tepkimesinin dikkate alindigi en temel form iken, Rw6-Rw9 ifadeleri, tepkime
modelinde test edilebilecek tiiretilmis formlaridir. Ornegin Rw9, yalnizca karbon
monoksit ve karbon dioksit derisimlarinin sirasiyla ileri ve geri tepkime hizlarini

kontrol ettigini varsaymaktadir. Tepkime ylizeylerine su buhari ve/veya karbon
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dioksitin adsorpsiyonu ve dolayisiyla SGD aktivitesinin inhibisyonu, Rw10-Rw13

arasindaki tepkimelerin paydalarindaki terimlerle temsil edilmektedir.

Cizelge 4.3 : SGD tepkime hiz1 (Rw) kinetik ifadeleri [30].

Tepkime Kinetik ifade
numarasi
Rwl kW'PCO'PHZO
Ru2 Ky Peo
Rw3 Ky- Peo®
Rw4 Kw- Poo™. P,0”
Pro.. B
Ru5 Ky, <PCO. Pi,0 — M)
ngs
Pro.. P
Rw6 kw (PCOO(. PHZOB — M)
ngs
Pro.. P
k.7 k., <pco _ u)
ngs
P,
Ru8 Ky (PCO e )
ngs
P
Ru9 Ky (Pco — )
ngs
PCOZ- PH2
Rw10 Kw (PCO' Pii,0 = Kuwgs )
Pco. PHZ + a. PHZO
PCOZ . PHZ
Rull Kw (PCO' Fi0 — Kivgs )
PCO + a. PH20 + b Pco2
Peo.. Py 0°
kw | Peo-Pi.o — €0, "Hy
2 ngs
Ru12 .
14 a. PH20
PH2 0.5
PCOZ . PHZ
Rul3 Kw (PCO' P,0 ~ Kwgs )
PCO + b. PCOZ

Gergeklestirilen oOnceki bir calismada yukarida sunulan alternatif FT ve SGD
reaksiyon denklem ifadeleri test edilmis ve gerceklestirilen bu ¢alisma neticesinde
sistemi ifade eden en uygun denklem ikilisinin Rf6 ve Rw13 Oldugu tespit edilmistir.

Bu ¢alismada da s6z konusu denklemler kullaniimistir.
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5. SAYISAL COZUM

Fischer-Tropsch tepkimesi lizerine gelistirilen modellerin analizinde yapilan kabuller

asagida verilmektedir;

= Yiiksek sicaklik (+300°C) ve nispeten diisiik basing degerlerinden (5-15 bar)
Otliri, ayn1 zamanda en iyileme isleminin yiikiinii azaltmak ve dogrulugunu

arttirmak amaciyla, ideal gaz kabulii yapilmstir.

= FTS sonucu olusan su buhari analizini dogru bir sekilde yapmak ¢ok zor oldugu

icin en iyileme adiminda su bilesiginin hata degerleri ihmal edilmistir.

= FTS kosullar1 hafif olefin verimini arttiran yonde secildiginden Cs Ve
sonrasmdaki hidrakarbonlar, alkoller, vaks vb. diger olasi FT diriinlerinin

olugmadigi kabul edilmistir.

= Ayni karbon ve hidrojen numarali izomerler tek bir bilesik olarak kabul

edilmistir.

Iki farkli mekanizma icin (kisaca Fernandes ve Wang Modelleri) tepkime hiz ifadeleri
ve nasil ¢ikarildiklarina dair bilgi yukarida verilmistir. Mol dengesi denklemlerinde
Katalizoriin kullanildigi sabit yatakli reaktdrde kolon uzunlugu boyunca kullanilan
yatak hacmi yerine katalizor agirligi temel alinmistir. Katalizor miktart W (gr) olarak
almirsa W ve W + AW arasindaki mol esitliginin en genel hali ile esitlik 5.1°de

verilmektedir;

dF; (5.1)
aw = ¥

Burada sirasiyla i, F (mol/saat), W (gr) ve r (mol/gr.saat) bileseni (hidrojen, metan,
vs.), molar debiyi, katalizor agirligini ve tepkime hizini géstermektedir. Denklemin
sag tarafindaki * ifadesi s6z konusu gaz i¢in tiiketilme veya olusumuna bagli olarak
+ veya — olarak alinmaktadir. Reaktore karbonmonoksit ve hidrojen karisimi

beslenmekte ve iiriin olarak C1-C4 parafinler, C>-Cj4 olefinler, Cs+, su ve karbondioksit
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olusmaktadir. FT iiriinleri i¢in tepkime stokiyometrileri asagida her bir iiriin igin ayri
ayr1 verilmektedir (esitlik 5.2-5.10):

CO + 3H, — CH, + H,0 (5.2)
2C0 + 4H, - C,H, + 2H,0 (5.3)
2C0 + 5H, — C,Hg + 2H,0 (5.4)
3C0 + 6H, — C3Hg + 3H,0 (5.5)
3C0 + 7H, — C3Hg + 3H,0 (5.6)
4CO + 8H, — C,Hg + 4H,0 (5.7)
4CO + 9H, — C,H,, + 4H,0 (5.8)

5CO + 10H, — CgH,, + 5H,0 (5.9)
5CO + 11H, — CgH,, + 5H,0 (5.10)

FTS sirasinda, tirtin dagilimini etkileyen énemli tepkimelerden bir digeri de su-gaz

dontistim tepkimesi olup, bu tepkime modellemede dikkate alinmistir (esitlik 5.11).

CO + H,0 & CO, + H, (5.11)

Bu sekilde toplamda 9 tepkime igin 9 iiriin olusumunu ifade eden diferansiyel denklem
elde edilmektedir. Bu 9 tepkimeye CO, Hz, H20 ve CO: tiikketim/olusum igin de
diferansiyel ifadeler eklendiginde toplamda 13 adetten olusan diferansiyel denklem

takim1 olugmaktadir.

Diferansiyel denklemlerin ¢6ziimiinde MATLAB programinda ode45 fonksiyonu
(Runge-Kutta yontemi) ile denklem c¢oziimleri saglanmistir. Bu sekilde ¢oziime
gidilerek 13 denklem i¢in hesaplanan molar debiler ile hata fonksiyonu olusturulmus
ve hata degeri en aza indirilerek tepkime sabitleri hesaplanmistir. Olusturulan 13
diferansiyel denklem takimi toplu olarak Sekil 5.1°de verilmektedir. Goriildiigi tizere
CO, H2 ve H20 i¢in mol dengesi, doniistiigii triin(ler) tizerinden ve tepkime

stokiyometrisine gore elde edilmistir.
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dco
aw = Rwes ~ Rmetan = 2 Retan = 2. Retiten — 3 Rpropan = 3 Rpropen = 4 Roiitan — 4 Rotiten = 5. Rpentan = 5 Rpenten
dH,
W = ngs =3 Rmemn —-5. Rcl‘dn —4. Rorilcn -7 Rpropan —6. Rpropcn -9 Rb[imn -8 Rblmlz\n - 11 vaman —10. Rpcnton
dH,0
W = _ngs + Rmrmn + 2. R('.Iml + 2-R{‘nl{‘n + 3. Rpropﬂn + 3. Rproprn + 4. Rbukdn +4. Rbntll(‘n +5. Rp(‘.mdn +5. Rpcnn]cn
dco, dCH, dC,H, dC,H, dC,H, dC,H,
W = ngs W = Rm(‘tdn W = ern aw = thll(‘n AW = Rprupnn aw = Rpropllnn
dCyHy, dC,H dC.H,y, dCsHyy
AW = Rpiitan AW = Rpitilen AW = Rpentan AW = Rpenten

Sekil 5.1 : Diferansiyel denklemler kiimesi.

“Hata minimizasyonu” yoOntemi ile kinetik parametreleri belirleyebilmek igin

asagidaki gibi iki asamali bir eniyileme yontemi izlenmistir:

Kisith dogrusal olmayan minimizasyon (constrained nonlinear minimization)

uygulayabilmek i¢in bir “hedef fonksiyonu” elde edilmistir.

Kisith dogrusal olmayan eniyileme uygulamak i¢in, Fx(z) hedef fonksiyonlar tek bir
Fx hedef fonksiyonunda birlestirilmistir. Bir noktada ¢ok diisiik, farkli bir noktada ise
cok yiiksek tahmin hatas1 degerlerinin elde edilecegi bir model, farkli noktalarin
hepsini ayni 6lgiide temsil edemeyecegi i¢in uygun bulunmamistir. Bu sekilde

modelde kullanilacak kinetik parametrelerin son halleri basartyla elde edilmistir.

Belirlenmesi gereken ¢ok sayida parametre oldugu icin hepsi tek adimda
hesaplanmamistir. Bunun yerine, ¢6ziimde kolaylik ve giivenilirlik icin asagidaki

sirayla 6zel bir yol izlenmistir:
Adim 1:

Hesaplamay1 zorlagtirmamak i¢in hesaplama tek bir sicaklikta (573 K) yapilmistir. Su-
gaz doniisiim tepkimesi denge sabiti, Kwgs denklemi yardimiyla hesaplanmistir. Ayrica
her sayisal integrasyon noktasindan sonra yapilan kismi basing hesaplamalara dahil

edilmistir, aksi takdirde yiiksek hata ka¢cinilmazdir.

FT ve su gaz doniisim ifadelerinden 35 FT-SGD modeli olusturulmustur
hesaplamalara dahil edilmistir. Toplam degisimler yardimiyla kinetik parametreler

belirlenmistir. Bu parametreler sunlardir:
o ks, kw, a, b, Ki, Kp, Kpar, Koif, Kmet, Keth and Kety

Elde edilen modeller, bilesenlerin mol degisimlerini tahmin etmek i¢in kullanilmig ve
tahminlerdeki hata degerine gore parametrelerin degerleri belirlenmistir. Bu sekilde,

tiim hiz sabitlerinin son degerleri 573 K i¢in ¢ikarilmistir.
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Adim 2:

Bu ve sonraki adimlarda, hiz sabitlerinin sicakliga bagh fonksiyonlarini olusturmak
icin aktivasyon ve adsorpsiyon entalpileri hesaplanmistir. Farkli olarak, 573 K — 613
K sicaklik araligindaki tiim deneysel degerler kullanilmistir. Tek noktali "k" degerleri
sicakliga bagli hiz sabitleri tanimlarak hiz ifadesi sicakliga bagli hali getirilmistir. Bu

adimda belirlenen parametreler:
o Es, Ew, AHa, AHy, Ei, Ep, Epar, Eolf, Emet, Eeth and Eety

Bir 6nceki boliimde tarif edilen ¢oziim stratejisi dogrultusunda, MATLAB yazilimi
kullanilarak ve ode fonksiyonu ile parametrelerin degerlerinin belirlenmesine yonelik

detaylar asagida verilmektedir.

Bu dogrultuda MATLAB ¢6ziim yonteminin ana hatlar1 asagida maddeler halinde

verilmektedir:
¢ Kinetik ifadenin ¢éziimlemesi numerik yontemlerle gerceklestirilmistir.

e Analitik ¢oziime yakinsayacak seviyede dogru degerler elde edebilmek igin
Aw degerinin olabildigince kiiciik bir deger olmas1 gerekmektedir. Bununla
birlikte, asir1 kiiciik degerler secilmesi sayisal entegrasyon saymnini ¢ok
artirarak bilgisayar ¢oziimlemesini giiclestirecektir. Yapilan denemelerde 100

sayisal entegrasyon noktasinda ¢alismanin uygun oldugu tespit edilmistir.

e Ik sayisal entegrasyon noktasindaki molar akis degeri, ¢6ziim kodu igerisinde
tanitilan, baslangi¢ konsantrayonu {izerinden hesaplanan baslangi¢ molar akis

hizidir.

e Her sayisal entegrasyon noktast sonrasi yeni “toplam molar akis hiz1” (Fiot)
degeri hesaplanir. Bu deger yardimiyla her bir 1 bileseninin kismi basinglari

tekrar hesaplanmaktadir (esitlik 5.12).

F; 5.12
P = F_l Peot ( )
tot

e Busekilde gerceklestirilen sayisal entegrasyon sonucunda (x = 100) elde edilen
deger, reaktor ¢ikisinda ilgili 1 bileseninin molar akis hiz1 (Fj) ve kismi basing

(Pi) degeri olarak not edilmektedir.

68



e Busiiregte dogru kinetik parametreler ise, deneysel degerle hesaplanan degerin
arasinda farki hesaplayan bir hedef fonksiyonu (objective function) yardimiyla
tespit edilmektedir (esitlik 5.13).

o 5.13
F(X) = Z Z ((F(], i)deneysel - F(]: i)hesaplanan)/F(j: i)delrleysel)2 ( )

j=1 i=1

e Bu hedef fonksiyonu, MATLAB igerisinde minimize edilmekte bdylece

gergcege en yakin degerler tespit edilmektedir.

e Bahsedilen hesaplama yontemi, asagida verilen algoritma ile calismaktadir.
Burada, “Numerik Hesaplama Dongiisii” ile numerik yontemler kullanilip
molar akis degerleri hesaplanmaktadir. Deneysel degerle modelde hesaplanan
deger arasindaki farki 6lgen “Farkli Deneylerin Hesaplandigi Dongli” yazilan
fonksiyon icerisinde degisken olarak tanimlanan kinetik parametrelerin ayr1 bir
sayisal entegrasyon dongilisii icerisinde degistirilmesiyle fark degerin
minimizasyonu gerceklestirilmektedir. Minimum farkin elde edildigi noktada
kullanilan degiskenler siire¢ i¢cin uygun kinetik parametreler olarak tespit
edilmistir. Kodun taslagi asagidaki gibi hazirlanmistir;

function objective_function=function_name(var)

for z=I:deney sayisi Farkli Deneylerin Hesaplandigi Dongii

Giris parametreleri (GHSV, T, P, CO, H>, Girig Degerleri)
Function Ode45 Numerik Hesaplama Dongiisti
Kinetik Ifadeler
Mol Degisimlerinin Tespiti dF;/dW ifadelerinin £+r; cinsinden
esitliginin yazilmasi
Yeni Toplam Mol Sayist Ve Yeni Basing Degerlerinin Hesaplanmasi
end Numerik Hesaplama Déngiisii

Objective Function =’ fx

2
F(x) = 7:1 Z?:l ((F(i' i)deney - F(i' i)hesap)/F(i' i)deney)
end Farkli Deneylerin Hesaplandigi Dongii

end function

MATLAB programinda gémiilii halde bulunan ode45 fonksiyonu, basit diferansiyel

denklemleri (Ordinary Differential Equations, ODE) ¢6zmek iizere olusturulmus hazir
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bir fonksiyondur. Temelde ode fonksiyonun ¢esitli versiyonlar1 bulunmaktadir ancak
bu ¢alismada daha hizli ve kolay bir ¢6ziim sundugu i¢in ode45 tercih edilmistir. Bu
fonksiyon, Runge-Kutta yontemini kullanilmaktadir. Bu fonksiyonun hassasiyetinin
yiiksek olmasi gerektiginde 0ode78 gibi gelismis fonksiyonlar onerilmektedir. Ancak
daha yiiksek dogruluk daha yavas ¢oziim getirecegi i¢in, en iyileme ¢alismalarina da

olumsuz bir etki olusturabilme ihtimaline karsi, ode45 tercih edilmistir.
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6. SONUCLAR VE TARTISMA

Gergeklestirilen deneyler ve sonuglar1 Cizelge 6.1’de verilmistir.

Cizelge 6.1 : Kinetik ¢alisma i¢in gerceklestirilen deneyler ve sonuglari

Uriin Verimi

T p GHSV co Secicilik (%) C,-C,
No iy Bar) M7C0 (saat’) Deniisimii(%) o rclgrfes
CH; CyCs; C=C, GCs. (C=Cy)
1 300 8 2 4036.87 9.11 7.79 18 1263 7741 7.3 0.000167
2 30 8 2 3000.00 12.33 7.3 181 1148 7902 6.35 0.000154
3 30 8 2 1999.63 16.57 835 232 1251 7634 54 0.000137
4 340 8 2 4036.87 345 135 301 1303 7002 433 0.000595
5 340 8 2 3000.00 44.54 1447 358 13.02 6847 3.63 0.000551
6 340 8 2 1999.63 57.35 15.38 457 1228 6726 268 0.000447
7 300 4 2 4036.87 5.73 944 164 1386 7452 843 0.000116
8 300 4 2 3000.00 7.97 9.3 178 1324 7513 743 0.000113
9 300 4 2 1999.63 11.49 1047 233 1421 7231 6.1 0.000108
10 320 4 2 4036.87 9.02 115 186 1459 7155 7.85 0.00018
11 320 4 2 3000.00 12.14 1135 1.8 1395 7246 7.76 0.000173
12 320 4 2 1999.63 18.15 1216 227 1435 7071 6.33 0.000169
13 340 4 2 4036.87 18.09 13 192 1435 7032 7.48 0.00034
14 340 4 2 3000.00 23.99 13 207 1396 7056 6.76 0.00033
15 340 4 2 1999.63 36.01 1448 296 1427 6778 481 0.000314
16 300 12 2 4036.87 15.23 777 198 1102 7894 555 0.000239
17 300 12 2 3000.00 19.72 815 213 1088 7853 5.11 0.000221
18 300 12 2 1999.63 25.69 889 251 1086 77.41 434 0.000188
19 320 12 2 4036.87 17.74 964 212 1254 7547 592 0.000301
20 320 12 2 3000.00 20.28 93 209 1167 7674 558 0.000247
21 320 12 2 1999.63 26.89 1047 2.7 1239 7417 458 0.000217
24 340 12 2 1999.63 45.68 1402 36 126 6949 35 0.000366
25 300 8 1 523079 10.55 326 055 666 89.38 12.03 0.000202
26 300 8 1 417256 11.87 348 058 7.08 8879 1212 0.000187
27 300 8 1 2855.29 16.63 379 071 756 8786 10.72 0.000184
28 340 8 1 5026.48 27.52 766 126 1091 7997 866 0.000692
20 340 8 1 3964.65 34.52 837 147 1163 7831 7.93 0.000713
30 340 8 1 2642091 51.53 899 217 1141 7711 526 0.000676
31 300 4 1 511055 7.85 358 045 617 89.66 13.59 0.000142
32 300 4 1 4047.46 9.32 384 048 671 8885 14 0.000141
33 300 4 1 272415 12.67 413 059 715 87.97 12.03 0.000134
34 320 4 1 3868.42 11.75 513 081 813 857 999 0.000197
35 320 4 1 2975.19 15.09 593 094 961 8329 10.23 0.000213
36 320 4 1 186331 22.19 649 123 1019 8179 828 0.000202
37 340 4 1 4861.32 16 706 082 1034 816 126 0.000399
38 340 4 1 3801.1 19.57 785 098 1161 7935 1182 0.000399
39 340 4 1 248138 26.9 8.43 13 1205 77.95 9.7 0.00037
40 300 12 1 4664.97 10.16 241 055 536 9164 9.74 0.000142
41 300 12 1 3582.19 9.71 245 052 552 9147 1063 0.000107
42 300 12 1 223437 12.92 283 065 618 9028 9.48 0.0000968
46 340 12 1 509553 22.01 59 091 859 8453 947 0.000464
47 340 12 1 401563 22.55 633 092 884 8384 958 0.000379
48 340 12 1 2671.39 29.4 713 135 897 8243 664 0.000331
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Gergeklestirilen modelleme ¢alismalar1 sonucunda Fernandes ve Wang modeli i¢in
ayr1 ayr1 hesaplanan tepkime hiz sabitleri ve aktivasyon degerleri Cizelge 6.2 ve

Cizelge 6.3’te verilmistir.

Cizelge 6.2 : Fernandes modeline ait kinetik parametreler (Sicaklik = 573 K).

Parametre Birim Deger Not
Kets mol.ht.gt.MPal 2.02E+02 Genel FT Tepkimesi
Et kJ/mol 9.29E+01
b - 4.70E+03 CO2 Adsorpsiyonu
-AHp kJ/mol 1.61E-03
Kwgs mol.h-1.g-1 5.16E+01 Genel SGD Tepkimesi
Ew kJ/mol 1.63E+02
ki MPa! 3.24E-03 Zincir Baglama Tepkimesi
Ei kJ/mol 9.10E+01
Kp g.mol? 4.17E+02 Zincir Bliytime Tepkimesi
Ep kJ/mol 7.74E+01
Kpar h®.MPa? 4.46E+01 Parafin Tepkimeleri
Epar kJ/mol 1.08E+02
Kolef h'l.MPa' 3.12E+02 Olefin Tepkimeleri
Eorif kJ/mol 9.15E+01
Kmethane h'l.MPa'l 3.29E+02 Metan Tepkimesi
Emet kJ/mol 1.09E+02
Kethane h'l.MPa' 5.99E+01 Etan Tepkimesi
Eeth kJ/mol 1.20E+02
Ketylene h.g2.mol-1 2.94E-05 Etilen Tepkimesi
Eety kJ/mol 1.14E+02

Modellere ait kinetik parametreler hesaplandiktan sonra kinetik deneylerden farkli
olarak ilave 7 farkli gerceklestirilen deneyler ile modellerin dogrulugu analiz
edilmistir. Gergeklestirilen bu 7 bagimsiz deneylere ait bilgiler Cizelge 6.4’te

goriilmektedir.

Fernandes ve Wang modeli olmak {izere 2 farklt model Fischer Tropsch tepkimesi
1s181nda analiz edilmistir. CO, Ha, ve COz analizleri Sekil 6.1, Sekil 6.2, ve Sekil 6.3’te

verilmektedir. Yapilan karsilastirmalar sonucunda, tiriinden tiriine degismekle birlikte,
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Cizelge 6.3 : Wang modeline ait kinetik parametreler (Sicaklik = 573 K).

Parametre Birim Deger Not

k1l mol.st.g-1.MPa? 5.01E+02 CO Adsorpsiyonu
E: kJ/mol 9.36E+00

K5m mol.s*.g-1.MPa 1.41E+03 Metan Olusumu

Esm kJ/mol 8.88E-01
k5 mol.s*.g-1.MPa 1.49E+02 Parafin Olusumu
Es kJ/mol 3.62E-02
ks mol.s*.g-1 3.45E-03 Olefin Desorpsiyon Tepkimesi
Es kJ/mol 5.61E+01
kv mol.st.g-1.MPa'®  9.23E+02 CO; Olusumu (SGD Tepkimesi)
Ev kJ/mol 1.32E+02
ks mol.st.g-1.MPa? 6.40E-01 Olefin Geri Adsorpsiyon Tepkimesi
Es kJ/mol 2.02E+00
Ky MPa?® 5.11E+02 SGD Tepkime Sabitleri

Exv kJ/mol 1.28E+02
k2 - 2.57E+02 Adsorbe Olan CO'nun Hidrojenasyonu
E, kJ/mol 9.81E+01
ks - 1.07E+03 [H - C] Hidrojenasyonu
Es kJ/mol 9.98E+01
Ks - 2.94E-06 [H - CH,] Hidrojenasyonu
E4 kJ/mol 8.61E+01

Cizelge 6.4 : Modelden bagimsiz tasarlanan ilave deney kosullar.

Deney T P H,/CO GHSV  CO Doéniisiimii

(K) (Bar) (saat?) (%)
1 335 8 2 2.000 50,1
2 350 8 2 2.000 62,0
3 300 6 2 2.000 17,3
4 320 6 2 2.000 29,7
5 346 6 2 2.000 50,4
6 346 6 2 8.000 12,8
7 350 8 2 10.000 14,2

genel olarak Fernandes modelinin Wang modeline gére daha az hata ile sonug verdigi

degerlendirilmistir. CO ve Hz doniisiimleri degerlendirildiginde modellerin H>

dontigiimlerini tahmin etmede daha basarili sonug¢ verdigi goriilmektedir. CO
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doniisiimiinde ise Fernandes modelinin elde edilen deneysel verilere daha fazla
yakinsadig1 anlasilmaktadir. Oregin Fernandes modeli ile yapilan hesaplamalarda Hz
degerleri 7 kontrol deneyi i¢in sirastyla %7,5, %8,1, %3, %4.,4, %7,8, %3,2, %2,3 hata
ile tahmin edilmistir. Wang modelinde bu hata degerleri sirasiyla %12,9, %16,67,
%4,1, %5,9, %11,2, %1,0 ve %4,4 olarak hesaplanmistir. CO doniisiimii i¢in test
edilen modellerin tahmin dogruluklarinin hidrojen doniisiimiine gére daha az oldugu
fark edilmektedir. Bununla birlikte yiiksek GHSV degerlerinde her iki model ile
hesaplanan CO doniisiimiiniin daha az bir hata ile tahmin edebildigi goriilmektedir.
CO doniistimii i¢in sadece yiiksek GHSV degerlerinde az hata (Fernandes modeli;
6.deney %3,8 hata, 7.deney %6,56 hata, Wang modeli; 6.deney %?5,3 hata, 7.deney
%8,3 hata) ile sonuglar 6ngoriilebilmistir. Model dogrulama i¢in gergeklestirilen 7
adet test verisindeki CO doniisiimlerinin modeller ile hesaplanan CO doniisiimlerinden
daha yiiksek oldugu goriilmektedir. Testlerde CO donilisiimiinii karbiir olusumu,
koklasma vb. yan reaksiyonlarin arttirabilecegi ve bu durumun modellerde

ongoriilemeyebilecegi olarak degerlendirilmistir.

Hidrokarbon iiriin olusumlar1 degerlendirildiginde su gaz doniisiim reaksiyonu sonucu
olusan karbondioksitin, Wang modeli ile daha az bir hata ile tahmin edilebildigi
degerlendirilmektedir. Wang modeli her bilesen i¢in ayri tiiretim esasina dayandigi
icin CO2 i¢in hesaplamalarin 0Ol¢iim sonuglarina yakinsamast daha makul
goriinmektedir. Metan ve etan lrilinlinlerine ait sonuclar incelediginde ise iki model
arasinda belirgin bir fark goriilmemistir (Bknz. Sekil 6.4 ve Sekil 6.5). Deneysel olarak
metan ve etan model ile 6ngoriilenden daha yiiksek bir verimle elde edilmis olup,
katalizoriin hidrojen ile terminasyon reaksiyonu kinetiginin modellere tam olarak
yansitilamadig1 degerlendirilmektedir. Metan i¢in; Wang modeli 7 deneyde ortalama
%48,2 hata degerine sahipken, Fernandes modeli %48,6 ortalama hata getirmistir.
Etan icin ise; Wang modeli 7 deneyde ortalama %72,4 hata degerine sahipken,
Fernandes modeli %60,7 ortalama hata gostermistir. Projenin temel hedef
tiriinlerinden biri olan etilen bilesigi i¢in, gerceklestirilen 7 deneyi ortalama %48,4
hata ile Fernandes modeli, ortalama %60,9 hata degerine sahip Wang modeline oranla
deneysel degerlere daha yakin bir tahmin ile hesaplama gergeklestirmistir (Sekil 6.6).
Fernandes modeli ile &zellikle yiiksek GHSV degerlerinde (8000 ve 10.000 h')
gerceklestirilen deney kosullarinda hesaplanan etilen iiretim verimlerinin deneysel

verilerden daha yiiksek oldugu da gézlemlenmektedir. Deney kosullarina bagl olarak
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dikkate alinmayan karbiirizasyon ve koklagma gibi yan iiriin veren reaksiyonlarin
yiksek GHSV degerlerinde gorece olarak kinetiklerinin zayiflayabilecegi ve
modellerde bu nedenle yiiksek GHSV degerlerinde olefin olusum kinetiklerinin agir
basabilecegi diisliniilmektedir. Propan iiretim verimi i¢in deneysel veriler ile
modelleme ile hesaplanan sonuglar karsilastirildiginda GHSV degeri 2000 saat™ icin
gerceklestirilen ilk bes deney ile GHSV 6000 ve 8000 saat™ i¢in gerceklestirilen son
iki deney i¢in iki farkli durumun mevcut oldugu gozlenmektedir. Diisik GHSV
degerlerinde deneysel propan iiretim verimleri modeller ile hesaplanan propan {iretim
verimlerinden yliksek iken yiiksek GHSV degerinde bu durum tersine donmiistiir
(Sekil 6.7). Her durumda Wang modeli ile deneysel verilerin daha az bir hata yiizdesi
ile tahmin edilebildigi goriilmektedir. Wang modeli ile 7 deney sonucunda %41,8 hata
ile propan iiretim verimi hesaplanirken bu hata Fernandes modelinde %70,8 olarak
hesaplanmistir.  Yiiksek GHSV degerinde %15’in altinda CO doniisiimleri elde
edilmektedir. Diisiik CO doniisiimde sinirlanan yan iiriin olusumlari nedeniyle kinetik
verinin daha saglikli degerlendirilebilecegi bilinmektedir. Bu nedenle modellerin
deneysel verilerle uyumunun yiiksek GHSV i¢in daha yiiksek olabilecegi
degerlendirilmektedir. Sekil 6.8’deki propilen iiretim verimleri degerlendirildiginde
ise, Wang modelinin tersine Fernades modelinin deneysel veri ile daha uyumlu oldugu
goriilmektedir. Fernandes modeli %30,7 ortalama hata ile propilen iiretim verimi
hesaplanabilirken Wang modelinde toplam hata %71,4 olarak hesaplanmistir. Sekil
6.9°deki biitan i¢in elde edilen sonuglar degerlendirildiginde de Wang modeli %43,1
ortalama hata degeri ile biitan liretim verimini 6ngoriirken Fernandes modelinin biitan
tiretim verimi hata ytlizdesi %86,5 olarak bulunmustur. Etilen ve propilen gibi hafif
olefin bilesikleri i¢in Fernandes modeli daha iyi bir yaklasim sunarken propan igin
Wang modelinin daha uyumlu oldugu goriilmektedir. Fernandes modelinde dikkate
alinmayan ancak Wang modelinde gegerli olan olefin ara triinlerinin tekrar adsorbe
oldugu varsayiminin sonuglara yansidig1 goriilmektedir. Propilen ve biitan ve icin de
benzer sonuglar elde edilmis olup, bu durum olefin ara iiriinlerin modelde dikkate
alinmasinin sonuglar iizerindeki etkisinin altin1 ¢izmektedir. Biitilen, pentan ve penten
i¢in de benzer bir durum sdz konusudur (Sekil 6.10, Sekil 6.11 ve Sekil 6.12). Ornegin
biitilen i¢in Fernandes ve Wang modelleri ile biitilen iiretim verimleri sirasiyla %38,5
ve %59,8 ortalama hata degerleri ile hesaplanmigtir. Sonug olarak iki model arasinda
gozlemlenen temel farkin, hafif olefinlerin tekrar adsorpsiyonunu ihmal eden

Fernandes modelinin beklenildigi {izere olefin seciciliklerinin dngoriilmesindeki hata
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oraninin daha az olmasidir. Clinkii hafif olefinler ylizeye tekra adsorbe oldugu takdirde
yiizey polimerizasyon reaksiyonu devam etmekte ve Cs:+ iriin verimi artig
gostermektedir. Olefin ara tirlinlerinin katalitik ylizeye tekrar adsorpsiyonunu dikkate
alan Wang modelinde bu artigin C2-C4 parafinik bilesiklerin tiretim verimine yansidigi

degerlendirilmektedir.

Fischer-Tropsch-yoluyla-olefin siirecinin tepkime kinetigini tam olarak ifade
edebilmek, tepkime mekanizmasinin kompleks olmasi ve {iriin dagilimimin genisligi
sebebiyle olduk¢a zordur. Bu nedenle deneysel sonuglarin modellerle uyumu sinirlidir.
Deneysel verileri diisiik bir hata ile Ongdrmenin olanaksiz oldugu
degerlendirilmektedir. Bu nedenle modellerin yan reaksiyonlarin minimum diizeyde
gerceklestigi diisiik CO doniisiim degerlerinde ve yalnizca reaksiyon kosularina bagli
secicilik degisimlerinin genel egilimlerinin tahmininde kullanilmasinin daha saglikli
olacag1 diisiiniilmektedir. Reaksiyon kosullarina bagli genel egilimleri belirlemek
tizere Minitab istatistiksel analiz programi ile deney verileri tekrar degerlendirilmistir.
Bu kapsamda {iriin verimi, C2-C4 O/P, Cs+ Seciciligi, C2=Cs4 Olefin Seciciligi, C2-C4
Parafin Segiciligi, CHas Segiciligi ve CO doniisiimiiniin sicaklik, basing, Ho/CO orani
ve GHSV ile degisimi tiim deney verileri lizerinden analiz edilmis ve deneysel veriler

ile karsilastirilmistir. Analiz sonuglari Sekil 6.13-Sekil 6.19°da verilmektedir.
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B Deneysel Deger W Wang Modeli Fernandes Modeli

Sekil 6.1 : CO doniisiimii igin deneysel ve model degerleri (stabil kosulda).
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Sekil 6.2 : Hidrojen i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.3 : CO> i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.4 : Metan i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.5 : Etan i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.6 : Etilen igin deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.7 : Propan i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.8 : Propilen i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.9 : Biitan i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.10 : Biitilen i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.11 : Pentan igin deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).
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Sekil 6.12 : Penten i¢in deneysel ve hesaplanan degerler (stabil kosulda).

Sekil 6.13’te farkli sicaklik, basing, Ho/CO ve GHSV i¢in elde edilen CO doniisiim
sonuglari, iki farkli model ile hesaplanan sonuglar ile karsilagtiriimistir. Sicaklikla hem
deneysel olarak hem de model hesaplamalar1 sonucu CO doniisiimiiniin benzer sekilde
artig gosterdigi gozlemlenmektedir. Basing artisinda ise Wang modelinde beklenen
CO artisinin gézlemlenmemesi, modelin paydasinda yer alan kismi basing teriminin
sabit terimlere gore daha yiiksek bir deger olduguna ve bu nedenle toplam reaksiyon
hiz ifadesinin kismi basingtan bagimsiz hale geldigine isaret etmektedir. Deneysel
analizler ile dogrulanamayan bu durum, Wang modelinde temel alinan mekanizma
yaklagimlariin bu agidan hatali olabilecegini gostermektedir. Hz/CO orani igin de
Wang modeli deneysel sonuglara ve Fernandes modele gore farkli etkiler gostermistir.
Fernandes modeli ile deneysel veriler, hata payi ile de olsa, CO doniisiimii i¢in benzer
artis trendini gosterirken Wang modeli ile artan H2/CO i¢in CO doniisiimiinde dikkate
deger bir artis hesaplanmamistir. GHSV parametresi ise sicaklik gibi her iki modelin
CO doniistimii icin birbiri ile Ortiisen sonuglar verdigini gostermekte olup, deneysel
veriler ile benzer bir degisim trendine sahip olduklari anlasilmaktadir. Basincin ve
H2/CO oraninin hidrojenasyon reaksiyon hizini artirdigi, sicakligin genel olarak
reaksiyon kinegini iyilestirdigi ve denge doniisiimlerine yaklasildigi bilinmektedir.
Artan GHSV ile de doniisiimiin azalmasi beklenen bir sonuctur. Model sonuclar ile
deneysel veriler karsilastirildiginda, Wang modelinin reaksiyon basinci ve reaktiflerin
kismi basinciyla iligkili Ho/CO oranindan bagimsiz olarak sabit bir CO doniisiimiine
yol actig1 anlasilmaktadir. Bu durum, Wang modeli i¢in Ongoriilen adsorpsiyon

mekanizmasinnin mevcut durumu yansitmadigi seklinde degerlendirilmektedir.
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Sekil 6.14’de C2-Cs olefin iiriin verimi {izerine sicaklik, basing, H2/CO ve GHSV
isletme parametrelerinin etkileri deneysel veriler ile modelleme sonuglar
karsilastirilarak degerlendirilmistir. CO doniistimiinde gozlemlenen benzer sonuglar
Co-C4 hafif olefin iirtin verimi i¢in de elde edilmistir. Genel olarak Fernandes
modelinin hafif olefin iiretim verimi i¢in elde edilen deneysel verileri daha iyi temsil
ettigi goriilmektedir. Her parametre i¢in deneysel veriler ile Fernandes modeli i¢in elde
edilen sonuclarin benzer bir artis yada azalma trendine sahip olduklar1 goriilmektedir.
Wang modeli ise, basing ve kismi basing ile iligkili parametrelerde deneysel verilerle
uyumsuzluk gostermektedir. Fernandes modeli ile elde edilen sonuglarin artan
sicaklik, basing, Ho/CO ve GHSV degerleri i¢in deneysel veriler ile genel olarak
yakinsadig: dikkati cekmektedir.

Sekil 6.15, Sekil 6.16, Sekil 6.17 ve Sekil 6.18’de sirasiyla CH4, C2-C4 parafin, C2=Cs
olefin ve Cs.+ triin segicilikleri tizerine sicaklik, basing, H2/CO ve GHSV isletme
parametrelerinin etkileri deneysel veriler ile modelleme sonuglar1 karsilastirilarak
Minitab 16 Istatiksel Yazilim programinda ANOVA analiz yontemiyle temel etki
egrileri (main effects plot) cikarilmistir. Bu analizlerde hedeflenen temel amag
parametrelerin direk etkilerinden ziyade model ve deneysel verilerin yonelimini
degerlendirmektir. Bu ¢alisma 2-3 farkli degerlerde incelenen parametreler g6z Oniine
alindiginda, direk parametre etkisi i¢cin ¢cok daha fazla farkli degerde veriye ihtiyag
oldugu agiktir. Metan ve C2-C4 parafin segicilikleri degerlendirildiginde test edilen
katalizoriin seciciliklerinin modeller ile hesaplanan secicilik degerlerinden daha
yiiksek oldugu goriilmektedir. Bu durum, modellerde kullanilan ve FT ve su gaz
doniisiim reaksiyonlarinin birlesik etkisini gdsteren reaksiyon mekanizmasinin test
edilen katalizor iizerinde ayn1 derecede gecerli olmadigin1 gostermektedir. Bununla
birlikte basing haricindeki isletme parametrelerinin degisimi ile segiciliklerin degisim
trendi, Ozellikle Fernandes modeli i¢in deneysel veriler ile daha benzer olup, bu
modelin katalizoriin degisen isletme parametreleri ile gosterecegi davranisi tahmin
etmede kismen calistig1 anlagilmaktadir. C,=Cj4 olefin secicilikleri karsilastirildiginda
ise tablo tersine donmektedir. Modeller ile olefin secicilikleri daha yiiksek
hesaplanirken, deneysel veriler daha diisiik olefin secicilikleri icermektedir. Fernandes
modelinde genel FT hiz ifadesi iizerinden model olusturulmus olup, olefin geri
adsorpsiyonu olmadigi kabulii yapilmistir. Muhtemelen ikinci varsayim nedeniyle

Fernandes modeli i¢in en yiiksek hafif olefin secicilikleri hesaplandigi
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diisiiniilmektedir. Deneysel veriler ile elde edilen daha diisiik hafif olefin secicilikleri
ise, gercekte olefin geri adsorpsiyonunun toplam FT reaksiyonunda daha baskin
olduguna isaret etmektedir. Olefin geri-adsorpsiyonunun daha baskin oldugunun bir
sonucu olarak deneysel ¢alismalarda daha yiiksek Cs+ secicilikleri de elde edilmistir.
Modellerde ise bu farkin C2=C4 olefin seg¢iciligine gittigi degerlendirilmektedir. Bu
nedenle test edilen katalizor i¢in olefin geri-adsorpsiyon mekanizmasinin dikkate
alinmasinin gerekli oldugu ve modeller ile test verilerinin bu nedenle birbirinden farkl
cikt1ig1 diisiiniilmektedir. Ote yandan Fernandes modeli ile test verilerinin degisen
isletme parametreleri ile benzer artis veya azalma trendine sahip olmasi modellerde
One siirlilen mekanizmalarin olefin-geri adsorpsiyonu haricinde ger¢cek durumu
yansittigini gostermektedir. Modellerde aktif merkezlerin es deger aktiviteye sahip
oldugu da kabul edilmekte olup, yan reaksiyonlarla aktivasyon kaybi ihmal edilmistir.
Gergekte ise karbiir/magnetit fazlarinin dengesi reaksiyon siiresince degismekte ve CO
aktivasyonu ve kontrolsiiz yiizey polimerizasyonu sonucu yiizey kok bilesikleri
olugmaktadir. Bu nedenle modelleme galigmalarinin test verilerini yansitmada yiiksek
bir hata ile karsilismas1 kaginilmazdir. Bundan kaginmak i¢in model sonuglarinin, yan
reaksiyonlarin smirlandirildigi diisiik CO dondisiimleri igin karsilastirilmasinin daha

saglikli bir yaklagim olacagi diisiiniilmektedir.

Son olarak Sekil 6.19°da, C2-C4 olefin/parafin orani {izerine sicaklik, basing, Ho/CO
ve GHSV isletme parametrelerinin etkileri deneysel veriler ile modelleme sonuglari
karsilastirilarak degerlendirilmistir. Hidrokarbon secicilikleri ile benzer sekilde
Fernandes modeli ile daha yiiksek olefin/parafin oranlari hesaplanirken deneysel
veriler, olefin geri adsorpsiyonu ve bunun bir sonucu olarak artan Cs+ olusumu

nedeniyle, daha diisiik olefin/parafin oranina sahip iiriin dagilimi vermektedir.

Sonug olarak Fernandes ve Wang modellerinin 7 set deneysel veri ile dogrulamasina
dair sonuglar ile kinetik verilerin ¢ikarildig1 43 set deneysel verinin Minitab programi
ile degerlendirme sonuglar1 birbiri ile ortlismektedir. Test edilen modellerin ¢alisma
kosullarina olduk¢a bagl oldugu goriilmiistiir. Calisma kosullarina bagli olarak yan
reaksiyonlarin sinirlandirildiginda diisiik CO doniisiimleri i¢cin model denklemlerin
degerlendirilmesinin daha saglikli olacagi sonucuna varilmistir. Model olusturulurken
yapilan olefin geri adsorpsiyonunun dikkate alinmasi yada alinmamasi gibi

varsayimlarin da sonuglar tizerinde belirleyici oldugu goriilmiistiir.
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Sekil 6.13 : Sicaklik, Basing, Ho/CO oran1 ve GHSV parametrelerinin CO

doniistimii tizerine temel etkileri.
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Sekil 6.14 : Sicaklik, Basing, H2/CO oran1 ve GHSV parametrelerinin {iriin verimi
lizerine temel etkileri.
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Sekil 6.15 : Sicaklik, Basing, H2/CO oran1 ve GHSV parametrelerinin CHs segiciligi
iizerine temel etkileri.
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Sekil 6.16 : Sicaklik, Basing, Ho/CO oran1 ve GHSV parametrelerinin C2-Ca

seciciligi iizerine temel etkileri.
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Sekil 6.17 : Sicaklik, Basing, H2/CO oran1 ve GHSV parametrelerinin C2=C4

seciciligi iizerine temel etkileri.
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Sekil 6.18 : Sicaklik, Basing, H2/CO orani1 ve GHSV parametrelerinin Cs+ segiciligi
iizerine temel etkileri.
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Sekil 6.19 : Sicaklik, Basing, H2/CO oran1 ve GHSV parametrelerinin C2-C4 O/P
orani lizerine temel etkileri.

Test ve modelleme calismalari, yukarida da belirtildigi gibi iki farkli H2:CO oraninda
gerceklestirilmistir. Bu oranin degisimine bagli olarak parametreler arasi etkilesimin
var olup olmadiginin tespit edilebilmesi i¢in, deney verileri iki ayr1t H2:CO oran1 setine

ayristirilarak, bu oranin etkisinden bagimsiz olarak analiz edilmistir (Sekil 6.20).
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Gergeklestirilen bu analizde, iki farkli test grubunda da ayni egilimlerinin mevcut
oldugu tespit edilmistir. Bu dogrultuda, H2:CO oraninin degisimi ile parametreler
aras1 bir etkilesimin var olmadigi, diisik ve yiiksek H2:CO oranlarinda diger

parametrelerin degisim egilimlerinin ayn1 oldugu, farklilik géstermedigi s6ylenebilir.
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Sekil 6.20 : Sicaklik, Basing ve GHSV parametrelerinin CO doniisiimiine Ho/CO
oranindan bagimsiz etkisi.
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7. VARGILAR

Fischer-Tropsch iizerinden olefin iiretim tepkimesinin iki farkli model iizerinden
Kinetik ¢alismasi1 gergeklestirilmistir. Her iki model arasinda en temel fark, Wang
modelinde olefin ara iriinlerin Kkatalitik yiizeye tekrar adsorpsiyonunun yiizey
polimerizasyon reaksiyon mekanizmasinda dikkate alinmis olmasidir. Yapilan kinetik
model karsilagtirmalart sonucunda, {iriinden iirline degismekle birlikte, genel olarak
Fernandes modelinin Wang modeline gore daha az hata ile sonu¢ verdigi
degerlendirilmistir. CO ve H: doniisiimleri degerlendirildiginde modellerin H>
doniigiimlerini tahmin etmede daha basarili sonu¢ verdigi gorilmiistir. CO
dontigiimiinii karbiir olusumu, koklagsma vb. yan reaksiyonlarin arttirabilecegi ve bu
durumun modellerde Ongoriilemeyebilecegi  degerlendirilmistir.  Diisiik CO
dontisiimde sinirlanan yan {iriin olusumlar1 nedeniyle kinetik verinin daha saglikli
degerlendirilebilecegi bilinmektedir. Bu nedenle modellerin deneysel verilerle
uyumunun yiikksek GHSV i¢in daha yiiksek olabilecegi diisiiniilmektedir. Etilen ve
propilen gibi hafif olefin bilesikleri i¢in Fernandes modeli daha iyi bir yaklagim
sunarken propan i¢in Wang modelinin daha uyumlu oldugu goériilmektedir. Fernandes
modelinde dikkate alinmayan ancak Wang modelinde gecerli olan olefin ara
triinlerinin tekrar adsorbe oldugu varsayiminin sonuglara yansidigir goriilmektedir.
Propilen ve biitan icin de benzer sonuglar elde edilmis olup, bu durum olefin ara
trtinlerin modelde dikkate alinmasinin sonuglar {izerindeki etkisinin altini
cizmektedir. Hafif olefinler ylizeye tekrar adsorbe oldugu takdirde yiizey
polimerizasyon reaksiyonu devam etmekte ve Cs. iirlin verimi artis gostermektedir.
Olefin ara iriinlerinin katalitik yiizeye tekrar adsorpsiyonunu dikkate alan Wang
modelinde bu artisin C2-Cs4 parafinik bilesiklerin iiretim verimine yansidigi

goriilmektedir.

Fischer-Tropsch-yoluyla-olefin siirecinin tepkime kinetigini tam olarak ifade
edebilmek, tepkime mekanizmasinin kompleks olmasi ve {iriin dagilimimnin genisligi
sebebiyle olduk¢a zor olup, deneysel sonuglarin modellerle uyumu sinirlidir. Deneysel
verileri diisiik bir hata ile 6ngdrmenin olanaksiz oldugu degerlendirilmektedir. Bu

nedenle farkl sicaklik, basing, Ho/CO ve GHSV i¢in elde edilen deneysel veriler, iki
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farkli model ile hesaplanan sonugclar ile karsilagtirilmistir. Netice itibariyle, Fernandes
ve Wang modellerinin 7 set deneysel veri ile dogrulamasina dair sonuglar ile kinetik
verilerin ¢ikarildig1 43 set deneysel verinin Minitab programi ile degerlendirme

sonuclar1 birbiri ile Ortlismiistiir.

Sonug olarak kinetik modellerde aktif merkezlerin es deger aktiviteye sahip oldugu da
kabul edilmekte olup, yan reaksiyonlarla aktivasyon kaybi ihmal edilmistir. Gergekte
ise karbiir/magnetit fazlarinin dengesi reaksiyon siiresince degismekte ve CO
aktivasyonu ve kontrolsiiz yiizey polimerizasyonu sonucu yiizey kok bilesikleri
olugmaktadir. Bu nedenle modelleme ¢aligmalarinin test verilerini yansitmada yiiksek
bir hata ile karsilasmasi kaginilmazdir. Bundan kaginmak i¢in model sonuglarinin, yan
reaksiyonlarin siirlandirildigr diisitk CO doniistimleri i¢in karsilagtirilmasinin daha

saglikli bir yaklagim olacagi diisiiniilmektedir.
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