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Kurzfassung

Ziel – Die vorliegende Dissertation befasst sich mit der technischen Herstellung von kurz- und
mittelkettigen 1-Olefinen mittels Fischer-Tropsch-Synthese. Sie wurde im Rahmen des Projektes
„Olefine durch Fischer-Tropsch-Synthese“ in Zusammenarbeit mit der Evonik Industries AG
erstellt. Die Synthese der Zielfraktion von C3–C8-1-Olefinen sollte mittels Niedertemperatur-
Fischer-Tropsch-Synthese (200–250 °C) erfolgen. Herkömmliche Fischer-Tropsch-Katalysatoren
produzieren in diesem Temperaturbereich hochmolekulare Kohlenwasserstoffe. Es sollten Kataly-
sator/Prozessbedingungen ermittelt werden, welche eine mittlere Kettenwachstumswahrschein-
lichkeit von ≈ 0,72 und ein hohes 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis aufweisen.

Methoden – Die eingesetzten Katalysatoren wurden selbst hergestellt, als gemahlene Partikel
mit einem Durchmesser dP ≤ 150 µm mit Quarzsand verdünnt und in einen Festbettreaktor
eingebaut. Nach erfolgter Reduktion wurden die Katalysatoren für 144 Stunden Time-on-Stream
bei p = 20bar, T = 210/220 °C, einer Gaszusammensetzung von H2/COx = 2/1 und einem
Umsatz von χCOx ≈ 10% betrieben, um einen stationären Zustand zu gewährleisten. Die Gasphase
wurde mit einer Gasanalyse hinsichtlich der Permanentgaszusammensetzung untersucht. Die
Verteilung der Kohlenwasserstoffe wurde aus der Superposition dreier Gaschromatogramme
(Gasphase, wässrige und organische Flüssigphase) ermittelt.

Ergebnisse – Für ein Katalysatorscreening wurden sowohl Eisensinterkatalysatoren als auch ko-
baltbasierte Katalysatoren auf einem SiO2-Träger (Aerolyst 3041, Evonik Industries AG) genutzt.
Diese wurden zusätzlich mit Mangan als Promotor beschichtet. Die Eisensinterkatalysatoren
wiesen eine hohe Selektivität zu hochmolekularen Kohlenwasserstoffen mit einem α-Wert von
0,83 auf. Für einen 1,5Gew.-%Mn, 10Gew.-%Co auf SiO2 Katalysator konnte ein α von 0,72
mit einer Selektivität zur Zielfraktion (C3–C8-1-Olefinen) von SC = 38% erzielt werden. Dieser
wurde als Katalysator für weitere Untersuchungen festgelegt. In einer Parametervariation konnte
festgestellt werden, dass der α-Wert für steigende Temperaturen, steigenden Druck und steigende
H2-Konzentration sinkt. Ein steigender Umsatz und eine Erhöhung der H2-Konzentration wirken
sich negativ auf das 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis aus. Für den Einsatz als technischer Partikel
mit dP = 1,6mm konnten eine stark veränderte Aktivität und Selektivität festgestellt werden. Es
wurde eine nahezu doppelte Reaktionsrate rCO, eine höhere Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
α und ein verringertes 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis im Vergleich zum gemahlenen Katalysator
festgestellt. Diese Effekte werden der Readsorption von Olefinen und Folgereaktionen aufgrund
von Stofftransportlimitierungen in der Pore zugeschrieben.



Abstract

Purpose – This dissertation deals with the production of short- and medium-chain 1-olefins by
Fischer-Tropsch synthesis. The thesis was prepared within the framework of the project „Olefins
by Fischer-Tropsch Synthesis“ in cooperation with Evonik Industries AG. The synthesis of the
target fraction of C3–C8 1-olefins was to be carried out by low-temperature Fischer-Tropsch
synthesis (200–250 °C). Conventional Fischer-Tropsch catalysts produce high molecular weight
hydrocarbons in this temperature range. Catalyst/process conditions should be found, which
meet the target of an intermediate chain growth probability (≈ 0.72) and a high 1-olefin-to-
paraffin-ratio.

Methods – The catalysts used were prepared in-house, ground to particles with a diameter
dP ≤ 150 µm, diluted with quartz sand and inserted into a fixed-bed reactor. After reduction was
complete, the catalysts were run for 144 h of time-on-stream under p = 20 bar and T = 210/220 °C.
A gas composition of H2/COx = 2/1 and a conversion of χCOx ≈ 10% were realized to ensure a
steady-state. The gas phase was analyzed by using a gas analyser (with regard to the permanent
gas composition). The distribution of hydrocarbons was calculated from the superposition of
three gas chromatograms (gas phase, aqueous and organic liquid phase).

Findings – For a catalyst screening, both iron-sintered catalysts and cobalt-based catalysts
on a SiO2-support (Aerolyst 3041, Evonik Industries AG) were used. These were additionally
promoted with manganese(oxide). The iron-sintered catalysts exhibited high selectivity to high
molecular weight hydrocarbons with an α-value of 0.83. For a 1.5wt.-%Mn, 10wt.-%Co on SiO2

catalyst, an α of 0.72 was obtained with a selectivity to the target fraction (C3–C8 1-olefins) of
SC = 38%. The latter was determined to be the catalyst for further investigations. In a parameter
variation, it was found that the α-value decreases for increasing temperatures, pressure and
H2-concentration. Increasing CO conversion and H2-concentration had a negative effect on the
1-olefin-to-paraffin-ratio. For use as a technical particle with dP = 1.6mm, a strong change in
activity and selectivity was observed. An almost doubled reaction rate rCO, an increased chain
growth probability α and a reduced 1-olefin-to-paraffin-ratio compared to the powdered catalyst
was found. These effects are assumed to be due to the readsorption of olefins and successive
secondary reactions due to mass transfer limitations inside the pore.
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Symbol- und Abkürzungsverzeichnis

Genutzte SI-Basiseinheiten

Symbol Bedeutung Einheit
t Zeit s
l Länge m
m Masse kg
I Stromstärke A
T Thermodynamische Temperatur K
n Stoffmenge mol

Lateinische Formelzeichen

Symbol Bedeutung Einheit
Ai GC-Peakfläche A s oder V s
Aext,m massenbezogene externe Oberfläche m2 g-1

Aint,V volumenbasierte Oberfläche m2m-3

AKat spezifische Katalysatoroberfläche m2 kg−1

Am Fläche eines Oberflächenmetallatoms m2

c Konzentration molm-3

cp,i Spezifische Wärmekapazität J kg-1K-1

Dmol Diffusionskoeffizienten m2 s-1

d Durchmesser m
EA Aktivierungsenergie Jmol−1

ED,i Desorptionsenergie Jmol−1

FPore Porenfüllgrad —
f iO/M Sauerstoff-zu-Metall-Verhältnis —
HA Henry-Koeffizient Pam3mol-1

I 1(i)/I 0(i) Verhältnis der Besselfunktionen 1
j C-Zahl —
K (T ) temperaturabhängige Adsorptionsgeschwindigkeitskonstante m3mol-1
KA Adsorptionsgleichgewichtskonstanten —
KD Dissoziationsfaktor —
k(T ) temperaturabhängige Reaktionsgeschwindigkeitskonstante molamb kg−1 s−1

k0 präexponentieller Faktor molamb kg−1 s−1

kA oberflächenbezogene Reaktionsgeschwindigkeitskonstante molamb kg−1 s−1

km massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeitskonstante molamb kg−1 s−1

KF i GC-Korrekturfaktor — (%)
L Porenlänge m
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Symbol Bedeutung Einheit
M a molare Masse kgmol-1 (%)
MBχ,COx umsatzbezogener Wiederfindungsfaktor von CO/CO2

mC,KWST Gesamtkohlenstoffmasse an Kohlenwasserstoff kg
mCO Reaktionsordnung bezüglich CO —
ṁi Massenstrom kg s−1

ni Stoffmenge mol
nH2 Reaktionsordnung bezüglich H2 —
PD Dispersion — (%)
pi Druck/Partialdruck Pa
QA Adsorptionsenthalpie Jmol-1

Rmetall Reduktionsgrad — (%)
r i Reaktionsrate mol kg−1 s−1

rBC,i Kohlenstoff bezogene Bildungsrate kg s−1

rP Partikelradius m
S i Selektivität —
u V<ariable —
U Anzahl der verwendeten Metalloxide —
V i Volumen m3

Vm Volumen eines Metallatoms m3

VPore kumuliertes Porenvolumen m3 kg−1

V̇ i Volumenstrom m3 s−1

W Öleinheit toe (tonne of oil equivalent) 1 toe = 41,868GJ
x i Stoffmengenanteil — (%)
Z Faktor für bimodale ASF-Verteilung —

Griechische Formelzeichen

Symbol Bedeutung Einheit
α Kettenwachstumswahrscheinlichkeit —
ᾱ mittleres Alpha für Fe-Katalysatoren —
−→α Beschleunigung m s−2

αC5+ Kettenwachstumswahrscheinlichkeit aus der Gasphase —
αu Umsatz der TG Experimente —
βT Heizrate K s-1

∆i Differenz zweier Größen variabel
ε Porosität —
η Porennutzungsgrad —
θ Bedeckungsgrad —
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Symbol Bedeutung Einheit
ϑ Temperatur °C
θi Bedeckungsgrad —
θHg Kontaktwinkel Hg °
λ25 °C Wärmeleitfähigkeit bei 25 °C Wm−1 K−1

νi Stöchiometrischer Faktor —
ξ C-Zahl des "Knickpunktes" der bimodale ASF-Verteilung —
ρi Dichte kgm−3

σHg Oberflächenspannung Hg Nm−1

τ Tortuosität —
τ ’ modifizierte Verweilzeit kgAkt sm−3

ϕi Volumenanteil — (Vol.-%)
Φ Weisz-Modul —
φ Thiele-Modul —
χi Umsatz — (%)
ωi Massenanteil — (Gew.-%i)
ωm Katalysatorbeladung mit Metall m — (Gew.-%m)

Indizes

Symbol Bedeutung
298 Bei einer Temperatur von 298K gültiger Wert
a,b,i kontextbezogener Platzhalter einer Komponente
Akt Aktivkomponenten
aus Wert am (Reaktor)Ausgang
C Kohlenstoffbasis
C3H6 Bezogen auf Cyclopropan (Interner Standard)
CO Kohlenmonoxid
CO2 Kohlendioxid
eff Gibt den effektiven Wert hervorgehoben durch Stofftransportphänomene an
ein Wert am (Reaktor)Eingang
ext extern, Katalysatoraußenseite
fl flüssig/Flüssigphase
g gasförmig/Gasphase
ges gesamt
H2 Wasserstoff
j Kettenlänge der KWST, C-Zahl
Kat bezogen auf den Katalysator
KF,leer Kühlfalle vor dem Einbau, ohne Probe
KF,voll Kühlfalle nach dem Einbau, mit Probe
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Symbol Bedeutung
Lsg bezogen auf ein Lösung/Volumen
max Höchstwert
num Numerisch bestimmter Wert
P bezogen auf den Partikel (entweder Katalysator- oder Co-Partikel)
Pore Porenwert
Prom Promotor
Reaktor auf den Reaktorbetrieb bezogener Parameter
s fest/auf Feststoff bezogen
Zyl zylindrische Porenstruktur

Abkürzungen

Symbol Bedeutung
AS Abgasstrang
ASF Anderson-Schulz-Flory-Verteilung
BET Stickstoffphysisorption nach Brunauer, Emmett, Teller
BJH Stickstoffphysisorption nach Barrett, Joyner, Halenda
CNT Kohlenstoff-Nanotubes
DFT Dichtefunktionaltheorie
EDX Energiedispersive Röntgenspektroskopie
EtOH Ethanol
EXP Exponentialfunktion auf Basis der Eulerschen Zahl e
FK Feinkornkatalysator, dP ≤ 150 µm (engl.: FG)
FTO Fischer-Tropsch-Synthese zu Olefinen
FTS Fischer-Tropsch-Synthese
GA Gasanalyse
GC Gaschromatographie/Gaschromatograph
GK Grobkornkatalysator, dP = 1,6mm (engl.: LG)
HG-Poro Quecksilberporosimetrie
HTFT Hochtemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese
ICP-OES Optische Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma
KF Kühlfalle
KWST Kohlenwasserstoffe
LH Langmuir-Hinshelwood(-Mechanismus)
LTFT Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese
MK Mittelkornkatalysator, dP ≈ 0,8mm (engl.: MG)
MB Massenbilanz
RDS Rate-determining step - Geschwindigkeitsbestimmender Schritt
RWGS Reverse Wassergas-Shift-Reaktion
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Symbol Bedeutung
SMDS Shell middle distillate synthesis - Shell Mitteldestillat Synthese
STP Standardbedingungen, hier: 273,15K (0 °C); 1000 hPa
TG Thermogravimetrie
TOF Turnover frequency
TON Turnover number
TOS Time on Stream
TPD Temperatur-programmierte Desorption, auch thermische Desorptionsspektro-

skopie (TDS)
TPR temperaturprogrammierte Reduktion
WGS Wassergas-Shift-Reaktion - Wassergas-Konvertierungsreaktion
WLD Wärmeleitfähigkeitsdetektor (engl.: TCD)
XRD Röntgendiffraktometrie
TG Thermogravimetrie
MBχ,COx umsatzbezogener Wiederfindungsfaktor von CO/CO2

Konstanten

Symbol Bedeutung Wert Einheit
NA Avogadro-Konstante 6,022 140 · 1023 mol−1

R Gaskonstante 8,314 459 Jmol−1K−1

Vm Molares Volumen (0 °C, 1000 hPa) 22,710 954 · 10−3 m−3mol−1

e Eulersche Zahl 2,718 281 —
π Kreiszahl 3,141 592 —

Wichtige Gleichungen und Definitionen

Symbol Bedeutung Definition

ωi Massenanteil/Gehalt mi

mges

xi Stoffmengenanteil ni
nges

ci Stoffmengenkonzentration ni
VLsg

χi Umsatz ṅi,ein − ṅi,aus
ṅi,ein
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Symbol Bedeutung Definition

ri Reaktionsrate ṅi,ein − ṅi,aus
ṁAkt

Si Selektivität bezüglich Kohlenstoff mC,i
mC,ges

xj Stoffmengenverteilung nach Schulz-Flory (1− α) · αj−1

k(T ) Arrhenius-Gleichung k0 · exp
(
− EA
R · T

)

ϕi Volumenanteil Vi
Vges
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1 Einleitung

Die Beschaffung und Verfügbarkeit von Einsatzstoffen in der chemischen Industrie ist durch
immer neue Technologien, wie etwa das sog. Hydraulic Fracturing, oder die globale Nachfrage
nach Rohöl (und dem somit schwankendem Rohölpreis) teils starken Schwankungen unterworfen.
Hiervon bleiben wichtige Einsatzstoffe wie Olefine nicht ausgeschlossen. Bei diesen handelt es
sich um organische Verbindungen mit einer oder mehr Kohlenstoff-Kohlenstoff-Doppelbindungen
(Alkene, Cycloalkene, Polyene).

Höhere Olefine wie 1-Buten fallen als Sekundärprodukt im Steamcracker an; in diesem werden
langkettige Kohlenwasserstoffe primär zu C1–C3-Kohlenwasserstoffen gespalten. Wird die Be-
triebsweise, und somit die Ausbeute an den Produkten, verändert, kann es zu Verknappungen
der einzelnen Stoffströme kommen. Auch dadurch können Preisschwankungen entstehen. Da die
Industrie jedoch auf eine verlässliche Quelle an Einsatzstoffen angewiesen ist, ist die Entwicklung
alternativer/neuer Syntheseverfahren erstrebenswert. Die vorliegende Arbeit befasst sich mit der
Synthese eben dieser Olefine als Einsatzstoffe für die Feinchemie-Industrie durch ein etabliertes
Verfahren zur Herstellung von synthetischen Kohlenwasserstoffen, die Fischer-Tropsch-Synthese.
Diese Synthese von Kohlenwasserstoffen ging in den 1920er Jahren aus den Forschungen von
Franz Fischer und Hans Tropsch am Kaiser-Wilhelm-Institut für Kohlenforschung in Mühlheim
an der Ruhr hervor [1–3]. Bei dieser werden an einem Metall-Katalysator durch eine Polymerisa-
tionsreaktion von Kohlenmonoxid und Wasserstoff sowohl Paraffine (Alkane), sauerstoffhaltige
Verbindungen (Alkohole, Carbonsäuren etc.) als auch Olefine gebildet.

Für die Industrie sind insbesondere die reaktiven kurz- (C2–C4) und mittelkettigen (C4–C8)
1-Olefine interessant. Aktuelle Studien im Forschungsbereich der Fischer-Tropsch-Synthese zeigen
vielversprechende Ansätze auf, Olefine mit der kobaltkatalysierten Niedertemperatur-Fischer-
Tropsch-Synthese (200–240 °C) mit einer technisch relevanten Selektivität zu erzeugen. Durch
den Einsatz von Mangan als Katalysatorzusatz (Promotor) kann die Ausbeute an Olefinen weiter
gesteigert werden; es werden jedoch generell längerkettige Kohlenwasserstoffe gebildet [4–9]. Bei
sehr hohem Mangananteil konnte eine Abnahme der hochmolekularen Kohlenwasserstoffe bei
gleichbleibendem Anteil an Olefinen festgestellt werden [10], d.h. es werden mehr kurz- und
mittelkettige 1-Olefine produziert. Aus dieser Beobachtung resultiert das Interesse, 1-Olefine
mithilfe eines industriell einsetzbaren, zusätzlich mit Mangan beschichteten Katalysators zu
synthetisieren.

In der Fischer-Tropsch-Synthese können Olefine bereits mittels Eisenkatalysatoren bei Tempe-
raturen über 300 °C in Wirbelschichtreaktoren synthetisiert werden. Nach aktuellem Stand der
Technik werden bei niedrigen Temperaturen von 200–240 °C (abhängig vom eingesetzten Kataly-
sator) hauptsächlich hochmolekulare Kohlenwasserstoffe/Wachse gebildet [11], die anschließend
im Cracker gespalten werden können. Durch ein System bei niedrigen Temperaturen, welches die
Olefine direkt bildet, könnten Festbett-Rohrbündelreaktoren oder Blasensäulenreaktoren anstelle
der aufwendigeren Wirbelschichtreaktoren eingesetzt werden. Nach aktuellem Forschungsstand ist
nur unzureichend untersucht, wie sich 1-Olefine in hohen Konzentrationen in einem durch Stoff-
transport limitierten Bereich verhalten. Dieser Bereich ist in den Poren von Katalysatorpartikeln,
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1 Einleitung

wie sie in der Industrie Anwendung finden, häufig nicht zu umgehen [12]. Dies ist insbesondere
wichtig, da 1-Olefine zu Sekundärreaktionen neigen, welche die Reaktionsgeschwindigkeit des
Katalysators (Verbrauch an Edukt) als auch das Produktspektrum/die Selektivität (Anteil der
gebildeten Kohlenstofffraktionen im Bezug auf die gebildete Gesamtmasse an Kohlenwasserstoffen)
beeinflussen können [4, 13–18].

Zielsetzung
Aus dem industriellen Bedarf gepaart mit der Reaktivität von kurz- und mittelkettigen 1-Olefinen
ergeben sich die folgende Punkte, die zur Findung eines (Industrie-)Katalysators zur Olefinsyn-
these mittels Fischer-Tropsch-Synthese in dieser Arbeit betrachtet werden:

• Durch die Variation des Mangan-Anteils in Kobalt- und Eisenkatalysatoren sollte ein
geeigneter Katalysator zum technischen Einsatz für die Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-
Synthese identifiziert werden. Anschließend sollte der Einfluss der Reaktionsbedingungen
auf die Produktverteilung untersucht werden.

• Für industrielle Anwendungen werden Partikel mit Durchmessern von mehreren Milli-
metern benötigt. Aus diesem Grund wurde der Einfluss der Stofftransportlimitierung
untersucht. Somit sind Aussagen über die effektive Reaktionsrate sowie über Änderungen
im Produktspektrum/in der Selektivität möglich.

Für die Untersuchungen wurde ein Festbettreaktor als Versuchsanlage genutzt. In diesem wurden
die (gemahlenen) Katalysatoren mit einer Quarzsand-Verdünnung zur besseren Wärmeverteilung
eingebaut und mit Synthesegas beaufschlagt. Hierbei wurden Standard-Bedingungen1 als Aus-
gangsbasis definiert, um eine Vergleichbarkeit der Experimente zu gewährleisten. Die Analytik
der Reaktionsprodukte erfolgte mittels Gaschromatographie und die Aktivitätsbestimmung über
eine Gasanalyse.

Nachfolgend werden sowohl die notwendigen theoretischen Grundlagen zur Katalyse, Reaktions-
technik und Fischer-Tropsch-Synthese im Kapitel 2 als auch die genaue Zielsetzung in Kapitel 3
abgesteckt. Im Kapitel 4 werden die verwendete Versuchsanlage sowie die eingesetzte Analytik
im Detail vorgestellt; die experimentell gemessenen Daten werden in Kapitel 5 präsentiert. Eine
abschließende Betrachtung erfolgt in Kapitel 6.

1 ϑReaktor = 220 °C, pReaktor = 20bar, H2/CO = 2/1, χCO = 10%, dP = 150µm
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2 Theoretische Grundlagen und Hintergrund

2.1 Preisentwicklung und Verfügbarkeit fossiler Rohstoffe

Global betrachtet ist Erdöl mit einem Anteil rund 30% (Jahr 2017) der wichtigste Primär-
energieträger und wird es auch wahrscheinlich in den kommenden Jahren bleiben [19]. Ein
Versorgungsengpass mit Erdöl, Kohle oder Erdgas ist für die nächsten Jahrzehnte nicht abzuse-
hen [20, 21]; eine Veränderung in der internationalen Energie- und Rohstofflandschaft aufgrund
der globalen Energiewende ist allerdings verstärkt festzustellen. Durch das Übereinkommen von
Paris vom 12. Dezember 2015, dem Nachfolger des Kyoto-Protokolles (11. Dezember 1997), und
der Klimarahmenkonvention der Vereinten Nationen (UNFCCC) wurden neue Ziele bezüglich
des Anstiegs der globalen Mitteltemperatur (weniger als 2 °C) von 197 Staaten ratifiziert. Eine
Veränderung des Umgangs mit fossilen Rohstoffen ist somit unumgänglich. Im Jahre 2019 (Jahr
2000 in Klammern) leisteten die fossilen Energieträger mit 81(80)% den Hauptanteil, um den
Primärenergiebedarf zu decken, gefolgt von 10(7)% erneuerbaren Energien, 5(7)% Kernenergie
und 4(6)% traditioneller Biomasse [22, 23]. Dabei betrug der Primärenergiebedarf im Jahr 2000
10,1Gtoe bzw. im Jahr 2019 14,4Gtoe [22, 23].

Der Ölpreis kann weder durch Experten noch durch Modelle mit ausreichender Sicherheit
vorhergesagt werden [24, 25]. Der Einbruch des Ölpreises in 2014 durch die Überproduktion
der OPEC konnte beispielsweise aus der seinerzeit vorliegenden Datenlage nicht erklärt werden
[24, 25]. Nach Caldara et al. ist eine Korrelation von Fördermenge und Preis nicht gegeben
und hängt stark von dem aktuellen Markt ab [26]. Für 35 bis 50% der Ölpreisfluktuationen
gelten Engpässe in Bedarf und Versorgung als Ursache, wobei sich Preissenkungen positiv auf die
Ökonomie von Industrienationen auswirken, jedoch nachteilig auf die von Entwicklungsländern
[26]. Wie in Abbildung 2.1 zu sehen, ist der inflationsbereinigte Ölpreis großen Schwankungen
unterworfen. Eine Ölpreiserhöhung um 10% schwächte die globale Wirtschaft in einem Jahr um
0,5% [27]. Somit ist der Ölpreis eine wichtige Einflussgröße auf die weltweite Wirtschaft, da an
ihm auch die Preise der Einsatzstoffe der Chemieindustrie gekoppelt sind. So liegt zwischen dem
lokalen Ethylenpreis und dem Rohölpreis eine Kointegrationsbeziehung vor [28]. Das gilt auch
für generelle Warenwerte wie etwa Kupfer oder Kaffee [29]. Auf dieser Gegebenheit lässt sich ein
System zur Modellbildung der Ölpreisfluktuation ableiten. Als Indikator für Ölpreisschwankungen
kann der Preis von technischen Metallen herangezogen werden, da diese (noch) empfindlicher auf
den Mark reagieren [26, 30].

Werden die globalen Reserven (mit der heutigen Technologie und Preisen wirtschaftlich förderbar)
und Ressourcen (mit der heutigen Technologie und Preisen nicht wirtschaftlich förderbar, jedoch
möglicherweise in der Zukunft) betrachtet, muss von keiner unmittelbaren Verknappung an
Rohstoffen ausgegangen werden [3]. Im Jahr 2015 lagen der weltweiten Verbrauch2 von Öl bei
4,34Gtoe a-1 und von Erdgas bei 3,25Gtoe a-1 [3, 33]. Unter diesen Voraussetzungen würden die
globalen Reserven noch 50 bzw. 55 Jahre (216Gtoe Öl, 178Gtoe Erdgas) und die Ressourcen
noch ca. 100 bzw. 240 Jahre (457Gtoe Öl, 781Gtoe Erdgas) zu Verfügung stehen [3, 33]. Obwohl
2 Verbrauch und Bestände angegeben in Öleinheit toe (tone of oil equivalent). Dies entspricht mit 41,868GJ der
Energiemenge, die beim Verbrennen von einer Tonne Öl freigesetzt wird.
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Abb. 2.1: Vergleich der Ölpreise in Dollar pro Barrel. In ( ) sind die Tageswerte angegeben. Durch
( ) sind die Inflationsbereinigten Werte dargestellt [31, 32, Aufgerufen am 4.12.2018].

Reserven und Ressourcen noch etliche Jahre verfügbar sein werden, darf die Endlichkeit der
Vorkommen zum Wohle der Nachfolgegenerationen nicht außer acht gelassen werden [3].

Obwohl für fossile Rohstoffe mittelfristig keine Knappheit zu befürchten ist [3], gibt es dennoch
Bestrebungen, synthetische Kohlenwasserstoffe herzustellen. Diese Bestrebungen können auf
ökonomischen Faktoren, wie einer kontinuierlichen, preisstabilen Versorgung mit Spezialchemika-
lien beruhen. Gleichzeitig ist mit einer Verschärfung der CO2-Grenzwerte zu rechnen, um dem
anthropogen verursachten Klimawandel3 entgegen zu treten. Als vielversprechende Technolo-
gie hat sich der Sammelbegriff Power-to-X (PtX) herausgestellt und umfasst die Erzeugung
von Wärme (Power-to-Heat PtH), flüssigen (Power-to-Liquid PtL) oder gasförmigen (Power-
to-Gas PtG) Kohlenwasserstoffen als auch Spezialchemikalien (Power-to-Chemicals PtC) [38],
mit denen sich die Kohlendioxidemissionen verringern lassen. Als Verfahren kommen hierfür
vorwiegend Methanisierung, Methanolsynthese oder Fischer-Tropsch-Synthese in Betracht [38].
Die synthetisierten Kohlenwasserstoffe tragen durch ihre hohe Energiedichte zur Reduzierung
der CO2-Emissionen, zur Energiespeicherung und zur Versorgung mit Chemikalien bei [39]. Die
Verfahren stellen somit einen großen Schritt zur (vollständigen) Substitution fossiler Energieträger
dar [39].

3 Der Anteil von CO2 in der Atmosphäre stieg von 290 ppm im Jahre 1850 (280 ppm vor der Industralisierung)
auf jetzige 415 ppm [34]. Der Klimawandel wird diesen anthropogenen Emissionen zugeschrieben [35–37].
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2.2 Grundlagen der Fischer-Tropsch-Synthese

In dem nachfolgenden Kapitel soll sowohl auf den Stand der Technik als auch auf die Historie
der fast 100 Jahre alten Fischer-Tropsch-Synthese eingegangen werden. Neben den technischen
Fortschritten gehört dazu auch die Betrachtung der Haupt- und Nebenreaktionen sowie des
Reaktionsmechanismus und der Produktverteilung. Außerdem wird auf die Möglichkeiten, die
Reaktionskinetik mathematisch zu beschreiben, eingegangen. Grundlagen der Katalyse werden in
Anhang A.1 und Prinzipien des Stofftransports in porösen Systemen in Anhang A.2 betrachtet.

2.2.1 Historie und Stand der Technik

Erste Erkenntnisse auf dem Gebiet der synthetischen Kohlenwasserstoffe wurden im Jahr 1902 mit
der Methanisierung von CO2 und H2 über Nickel- oder Kobaltkatalysatoren durch Sabatier und
Senderens veröffentlicht [40–42]. Diese Experimente gelten als die Geburtsstunde der Erzeugung
synthetischer Kohlenwasserstoffe [42]. Zwei Verfahren zur Synthese von Kraftstoffen wurden
zu Beginn des 20. Jahrhunderts in Deutschland entwickelt [43]. In den Jahren 1910 bis 1925
entwickelte Friedrich Bergius (1884–1949) das erste Verfahren, ein Hochdruckverfahren zur
Kohleverflüssigung, welches anschließend durch Matthias Pier (1882–1965) modifiziert wurde [44];
das Bergius-Pier-Verfahren. Zwischenzeitlich reichte die Badische Anilin- & Soda-Fabrik BASF im
Jahr 1913 ein Patent über die künstliche Erzeugung von Kohlenwasserstoffen ein [45, 46], verfolgte
dieses jedoch nicht weiter [43]. Zu diesem Zeitpunkt herrschte die Ansicht vor, dass hauptsächlich
sauerstoffhaltige Verbindungen bei der Hydrierung von Kohlenmonoxid entstehen würden [45].
Zu Beginn der 1920er Jahre wurde das zweite Verfahren zur Erzeugung synthetischer KWST
entwickelt, die Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) [47]. Die exotherme Polymerisationsreaktion
erzeugt aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff Kohlenwasserstoffe unterschiedlicher Kettenlängen
und wurde durch Franz Fischer (1877–1947) und Hans Tropsch (1889–1935) am Kaiser Wilhelm
Institut für Kohlenforschung in Mühlheim an der Ruhr untersucht [1–3]. Bis heute ist die
FTS Gegenstand der Forschung. Aus Forschungen von Otto Roelen (1897–1993), Mitglied der
Forschungsgruppe um Fischer und Tropsch, ging die Hydroformylierung (Oxosynthese) hervor
[48]. Bei FTS Versuchen4 mit Zugabe von Ethen und Ammoniak konnte Roelen die Bildung von
C3-Oxo-Produkten aus Ethen und Synthesegas feststellen und erlangte so Rückschlüsse auf die
Oxosynthese [3, 48]. Eine Patentierung der Hydroformylierung erfolgte 1952 [48, 49].

Für die technische Anwendung haben sich die Metalle Nickel, Kobalt, Eisen und Ruthenium als
geeignete FTS-Katalysatoren herausgestellt [50], wobei nur Kobalt und Eisen eine industrielle
Anwendung finden. Die heute genutzten, großtechnischen Fischer-Tropsch-Reaktoren lassen
sich anhand der Reaktionstemperatur in zwei Temperaturbereiche aufteilen [50–52]. In der
Hochtemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese (HTFT) von 300 bis 350 °C werden Eisenkatalysato-
ren genutzt und in Wirbelschichtreaktoren überwiegend lineare Paraffine und 1-Olefine in der
Benzinfraktion hergestellt. Es handelt sich um eine Zwei-Phasen-Reaktion mit dem Katalysator
als Feststoff und gasförmigen Reaktanten/Produkten [11]. In der Niedertemperatur-Fischer-
Tropsch-Synthese (LTFT) von 200 bis 240 °C werden mittels Kobalt- und Eisenkatalysatoren
hochmolekulare Kohlenwasserstoffe/Wachse gebildet. In dieser Drei-Phasen-Reaktion liegen
4 Der FTS-Katalysator bestand ungefähr aus 32% Co, 2% ThO2, 3% MgO und 64% Kieselguhr [41].
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2 Theoretische Grundlagen und Hintergrund

neben dem Katalysator als Feststoff und den gasförmigen Reaktanten die Produkte sowohl
flüssig als auch gasförmig vor [11]. Der große Vorteil bei der Erzeugung von synthetischen
Kohlenwasserstoffen durch FTS liegt in dem variablen Produktspektrum. Es kann vereinfacht
anhand der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α beschrieben werden, mit welchem Massenan-
teil Kohlenwasserstoff-Fraktionen erzeugt werden, siehe Abbildung 2.2. Die Produktverteilung
(α-Wert) ist spezifisch für die genutzten Katalysatoren und Reaktionsbedingungen und kann
durch Variation von diesen angepasst werden. Die Erzeugung von Mitteldestillat erfolgt in der
kobaltkatalysierten FTS meist in zwei Schritten. Zuerst wird mittels FTS ein wachsreiches
C20+-Produkt erzeugt, welches anschließend in einen Crackprozess in die gewünschten Fraktionen
überführt wird [53, 54]. Das so entstandene Dieselöl ist frei von schädlichen Verunreinigungen
wie Schwefel, Stickstoffverbindungen und Aromaten [55]. Weiterhin ist der Diesel-Kraftstoff mit
einer Cetanzahl größer 70 [55, 56] bei geforderten Cetanzahlen zwischen 48 und 55 (Euro 2–4)
[52, 57] sehr hochwertig.
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Abb. 2.2: Massenanteil ωC an Kohlenstoff der gängigen petrochemischen Fraktionen in Abhängigkeit der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α [3].

Die erste kommerzielle FTS-Anlage, das Steinkohlen-Bergwerk Rheinpreussen, nahm 1936 mit
einer Kapazität von etwa 30 kt a-1 den Betrieb auf [41]. Der Reaktor wurde nach dem Ruhrchemie-
Verfahren bei Normaldruck mit einem Kobaltkatalysator im Mehrstufenfestbett betrieben [58].
Die Rheinpreussen-Anlage gehörte zu den neun FTS-Anlagen des Dritten Reiches, die zwischen
1938/1939–1945 ein Produktionsvolumen von insgesamt 0,6Mt a-1 aufwiesen [41, 42]. Nach dem
zweiten Weltkrieg lag die Arbeit in Deutschland besonders auf der Weiterentwicklung des bereits
genutzten Ruhrchemie-Verfahrens. Die Arbeitsgemeinschaft Ruhrchemie-Lurgi entwickelte die
ARGE- oder Hochlastsynthese bei Mitteldruck mit einem Eisenkatalysator im Rohrbündel-
Festbettreaktor, welcher in Südafrika von der South African Synthetic Oil Limited (SASOL)
gebaut wurde [15, 58]. Anfang der 1950er Jahre wurde durch Carthage Hydrocol Inc. in Brownsville
- Texas ein Wirbelschichtreaktor (ca. 365 kt a-1 [58]) errichtet, jedoch wenige Jahre später aufgrund
von Unwirtschaftlichkeit wieder abgeschaltet [15, 59–61]. Durch die SASOL wurden 1956 in
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2.2 Grundlagen der Fischer-Tropsch-Synthese

Sasolburg Reaktoren mit zirkulierender Wirbelschicht (Synthol-Prozess) gebaut [11, 15, 62,
63]. Durch extensive Ölförderung der Nachkriegsjahre wurde die FTS unrentabel und erst
durch die Ölkrise 1973 als Technologie wiederentdeckt. SASOL baute am Standort Sasolburg
1980 und 1982 zwei weitere Anlagen [11], die Mitte der 90er Jahre großteils auf eine stationäres
Wirbelschichtverfahren, den Advanced Synthol Prozesses, umgestellt wurden [63]. Die kombinierte
Kapazität aller drei FTS-Anlagen liegt bei ungefähr 7Mt a-1 [3]. Anfang der 90er wurden die
ersten FTS-Werke auf Basis von Erdgas als C-Quelle in Mosselbay und Malaysia realisiert
[11]. In Mosselbay, Südafrika, entstand 1992/1993 für die PetroSA ein HTFT System in einer
zirkulierenden Wirbelschicht mit einer Kapazität vom 1,1Mt a-1 [3, 41]. Nahezu zeitgleich wurde
1993 durch Shell in Malaysia ein Kobalt-LTFT System in einem Rohrbündel-Festbettreaktor
mit einer Kapazität von 0,7Mt a-1 realisiert [3, 41]. Das Konzept nach Shell, die Erzeugung von
Synthesegas aus Erdgas, die hochselektive Synthese von Wachsen und das anschließe Cracken
der hochmolekularen Produkte wird als Shell middle distillate synthesis (SMDS) bezeichnet [64].
13 Jahre später (2006) realisierte SASOL LTFT-Kobalt-Blasensäulenreaktoren (1,7Mt a-1) in
Katar [3, 41]. Im Jahr 2011 folgte das Shell Pearl GTL in Katar und gilt als weltweit größte
FTS-Anlage. Mittels des SMDS-Prozesses werden 6Mt a-1 an FT-Produkten hergestellt, weitere
5Mt a-1 durch die Prozessierung von Flüssiggas [50]. Das Shell Pearl GTL Werk besitzt somit
eine gesamte Kapazität von 11Mt a-1 [50, 65] bei 24 Festbettreaktoren; jeder von diesen wiegt
1200 t und ist mit 29000 Rohren (Kobaltkatalysator) bestückt [66]. Im Jahr 2014 folgte in
Nigeria ein FTS-Anlage der Chevron Nigeria/SASOL mit einer Kapazität von 1,7Mt a-1 und
2016/2017 in China eine Anlage mit einer Kapazität von 4Mt a-1 [3]. Die in den letzten 30 Jahren
realisierten FTS-Anlagen wurden vor allem in erdgasreichen Ländern wie Katar, Südafrika,
Nigeria und Malaysia gebaut; hingegen setzt China primär auf Kohle als C-Quelle [3, 41, 67]. Die
Produktionsmenge der mittels FTS erzeugten synthetischen Kohlenwasserstoffe lag mit 23Mt a-1

im Jahr 2018 bei 0,5% des globalen Erdölverbrauchs zu diesem Zeitpunkt [3].

Für den Einsatz in der technischen Chemie ist das FT-Produkt (Syncrude - Rohöl-Äquivalent
der FTS) jedoch ohne Aufarbeitung ungeeignet, da spezifische Fraktionen in hohen Anteilen
benötigt werden. Dementsprechend kann/muss der FTS-Anlage eine Verfeinerung (Raffinerie) des
Produktes angeschlossen werden. De Klerk beschreibt beispielsweise eine konzeptionelle Anlage,
mit der hauptsächlich C2–C4-Olefine erzeugt werden könnten, siehe Abbildung 2.3 [52]. Hierbei ist
es vorteilhaft, wenn das Produktspektrum der FTS über die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
hinsichtlich der gewünschten Fraktion angepasst wird [52]. Wird die Rohölaufbereitung mit
der Aufbereitung von FTS-Produkten verglichen, wird die weniger komplexe Aufarbeitung
der Produkte ersichtlich [68, 69]. Die generelle Stofftrennung ist für Syncrude einfacher; es
werden keine Säuren (H2SO4, HF) oder halogenierte KWST für Alkylierung und katalytische
Reformierung benötigt [69]. Weiterhin sind im Syncrude Olefine, anders als in Rohöl, enthalten
[69]. Ein Herausforderung für das Design von FTS-Anlagen ist jedoch, dass die meisten Raffinerie-
Technologien spezifisch auf das Aufbereiten von Rohöl ausgelegt wurden [68]. Eine Auswahl von
ökologisch und ökonomisch sinnvollen Technologien bezüglich Syncrude muss daher besonders
betrachtet werden [68].
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Abb. 2.3: Konzeptionelle FTS-Anlage zur selektiven Synthese von C2–C4 Kohlenwasserstoffen. Die gestri-
chelten Linien ( ) geben alternative Routen und Nebenprodukte an. (Abbildung erstellt in
Anlehnung an de Klerk [52].)

2.2.2 Reaktionen und Produktverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese

Nachfolgend soll auf die Hauptreaktion, die Bildung längerkettiger Kohlenwasserstoffe, als auch
auf die Nebenreaktionen wie etwa die Wassergas-Shift-Reaktion eingegangen werden. Es folgt
eine Betrachtung der Elementarschritte des CO-Insertionsmechanismus. Dieser stellt neben dem
Kondensationsmechanismus und dem Carbidmechanismus einen in der Literatur diskutierten
Reaktionsmechanismen der FTS dar. Abschließend soll die Produktverteilung samt mathematischer
Beschreibung und häufigen Abweichungen dargestellt werden.

2.2.2.1 Haupt- und Nebenreaktionen der Fischer-Tropsch-Synthese

Bei der Fischer-Tropsch-Synthese handelt es sich um eine oberflächenkatalysierte Polymerisa-
tionsreaktion. Dies gilt vornehmlich für die Hauptreaktion, in der gesättigte (Paraffine) und
ungesättigte (Olefine) lineare Kohlenwasserstoffe (KWST) gebildet werden. Nach Gl. (R 2.1)5

wird aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff eine Methylengruppe –(CH2)– und Wasser/Kohlendi-
oxid gebildet. Die Methylengruppe nimmt an dem Kettenwachstum der Kohlenwasserstoffe teil,
während Wasser das Hauptnebenprodukt der Polymerisationsreaktion bildet.

CO + 2 H2 −(CH2)−+ H2O ∆RH
◦
300 = −165,0 kJ mol−1 (R 2.1)

Für die Bildung von Kohlenwasserstoffen mit der C-Zahl/Kettenlänge j ergeben sich die Re-
aktionsgleichungen für die Synthese von Paraffinen nach Gl. (R 2.2) und von Olefinen nach Gl.
(R 2.3) [70].

5 Reaktionsenthalpie nach Speight [56, S. 215, Tab. 7.2].
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jCO+ (2j + 1)H2 CjH2j+2 −+jH2O (R2.2)

jCO+ 2jH2 CjH2j −+jH2O (R2.3)

Neben der Bildung von KWST ist die Wassergas-Shift-Reaktion (WGS)6 nach Gleichung (R 2.4)7

eine der wichtigsten (Neben)Reaktionen der FTS und wurde 1780 von Felice Fontana (1730–1805)
entdeckt [71].

H2O + CO CO2 + H2 ∆RH
◦
300 = −39,8 kJ mol−1 (R 2.4)

Diese tritt vernachlässigbar an Kobaltkatalysatoren unter FTS-Bedingungen auf. Eisenkatalysa-
toren zeigen WGS-Aktivität [11, 52, 72], da Magnetit (Fe3O4) als die aktivste WGS-Phase gilt
[73–76]. Von besonderem Interesse ist die WGS, wenn unterstöchiometrisches Synthesegas, wie
es aus Kohle oder Biomasse gewonnen wird (H2/CO = 0,7–1,0), eingesetzt wird [77, 78].

Als weitere Nebenreaktionen gelten die Methanisierung nach Gleichung (R 2.5) oder die Alkohol-
bildung8 nach Gleichung (R 2.6). Eine weitere Nebenreaktion ist die nach Octave L. Boudouard
(1872–1923) benannte Boudouard-Reaktion (R 2.7), welche die Bildung von festem Kohlenstoff
und Kohlendioxid aus Kohlenmonoxid beschreibt [82].

3 H2 + CO CH4 + H2O (R 2.5)

2 jH2 + CO CjH2j+2O + (j−1)H2O (R 2.6)

2 CO CO2 + C (R 2.7)

2.2.2.2 Reaktionsmechanismus der Fischer-Tropsch-Synthese

In der Fischer-Tropsch-Synthese werden bis heute die genauen mechanistischen Vorgänge kontro-
vers diskutiert [11]. Dabei wird eine Abhängigkeit vom Katalysator sowie ein paralleler Ablauf
verschiedener Mechanismen erwogen; ein vertiefter Vergleich der Ansätze kann bei Pöhlmann
nachgelesen werden [67]. Allen präsentierten Mechanismen liegen folgende vier Elementarschritte
zugrunde [83]:

1. Oberflächenadsorption,

2. Kettenstartreaktion,

3. Kettenfortpflanzungsreaktion und

4. Kettenabbruchreaktion und Desorption des Produktes.

6 Die Rückreaktion wird Reverse Wassergas-Shift-Reaktion (RWGS) genannt.
7 Reaktionsenthalpie nach Speight [56, S. 215, Tab. 7.2].
8 Alkohole als Primärprodukt sind aktuell Gegenstand der Forschung [79–81].
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Neben einer Anzahl weiterer Reaktionsmechanismen, wie etwa dem Vinylen-Mechanismus nach
Rytter et al. [84], haben sich für die FTS drei Mechanismen herauskristallisiert. Es handelt
sich dabei um den von Fischer und Tropsch vorgeschlagenen Carbidmechanismus [2], dem
Kondensationsmechanismus nach Anderson et al. [85] sowie den CO-Insertionsmechanismus
von Pichler und Schulz [67, 86]. Als Beispiel ist der CO-Insertionsmechanismus bezüglich der
Elementarschritte in Abbildung 2.4 dargestellt. Nachfolgend sollen die einzelnen Schritte der drei
Mechanismen miteinander verglichen werden. Es wird ebenfalls auf die Abbildungen A.7 bis A.10
im Anhang verwiesen, die einen grafischen Vergleich aller drei Mechanismen ermöglichen.

Im ersten Schritt sämtlicher Reaktionsmechanismen steht die Oberflächenadsorption der
Reaktanten auf dem Katalysator, siehe Abbildung A.7 (S. 149). Bei sämtlichen Ansätzen wird
eine dissoziative Chemisorption von H2 angenommen, so dass einzelne Wasserstoffatome auf
der Oberfläche gebunden sind. Eine Chemisorption von CO ist ebenfalls allen Ansätzen gleich.
Bei dem Carbidmechanismus wird weiterhin von einer Reaktion des Sauerstoffatoms mit dem
Wasserstoff zu Wasser ausgegangen, es bleibt einzig oberflächengebundener Kohlenstoff übrig.
Um die Reaktion des Sauerstoffs zu ermöglichen, wird eine Dissoziation von CO im Anschluss
an die Chemisorption vermutet, in der das Sauerstoffatom als gebundene Oberflächenspezies
vorliegt [87].

Nach dem Adsorbieren auf der Oberfläche folgt die Kettenstartreaktion, Abbildung A.8
(S. 150). Hierbei wird ein Monomer gebildet, auf dem die Polymerisationsreaktion aufbaut.
Für den Carbidmechanismus wird hierbei der gebundene Kohlenstoff mittels Wasserstoff über
die Zwischenprodukt CH und CH2 zu CH3 hydriert. Im CO-Insertionsmechanismus wird das

Oberflächenadsorption 
der Reaktanten

H H

H2

C

OCO

Kettenstart

C H H CH2H

OH

H H CH3

H2O
O

C

O

C

O

Kettenwachstum

CH3 H H H    C    OH

CH3

CH2

H2O
CH3

H H
…

O

C

H3C

Kettenabbruch und
desorption des
Produktes

CH2

R

H

CH3R

Abb. 2.4: Beispielhafte Visualisierung der vier Schritte des CO-Insertionsmechanismus für die Synthese von
sauerstoffhaltigen Kohlenwasserstoffen mittels FTS. Für einen grafischen Vergleich zwischen dem
CO-Insertions-Mechanismus, dem Kondensations-Mechanismus und dem Carbid-Mechanismus
sei auf die Abbildungen A.7-A.10 verwiesen.
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gebundene CO zuerst zu CH2OH hydriert und anschließend unter Wasserabspaltung weiter zu
CH3. Beim Kondensationsmechanismus wird das CO zu dem Monomer CHOH hydriert.

Bei der Kettenfortpflanzung, siehe Abbildung A.9 (S. 150), werden die Kohlenwasserstoffe
durch die Polymerisation der Monomere auf der Katalysatoroberfläche gebildet. Im Carbidme-
chanismus reagiert ein CH2 mit dem oberflächengebundenem CH3 zu CH2 –CH3. Dieses
wird unter weiterem Einbau von CH2 verlängert. Im Kondensationsmechanismus reagieren zwei
CHOH mit Wasserstoff zu COH–CH3 unter Abspaltung von Wasser. Durch weitere Reaktion
mit Wasserstoff und CHOH unter Wasserabspaltung erfolgt der Kettenaufbau. Bei dem CO-
Insertionsmechanismus reagiert zunächst CH3 mit adsorbiertem CO zu CO–CH3 und durch
Hydrierung weiter zu CHOH–CH3. Durch weitere Hydrierung und unter Wasserabspaltung
entsteht CH2 –CH3, welches wiederum mit CO weiterreagieren kann.

Es besteht immer die Wahrscheinlichkeit (siehe nachfolgendes Kapitel 2.2.2.3), dass anstelle des
Kettenwachstums eine Kettenabbruchreaktion (Abbildung A.10, S. 150) stattfindet und das
gebildete Oligo- oder Polymer von der Katalysatoroberfläche desorbiert. In der Kettenabbruchre-
aktion können sowohl Paraffine, Olefine, Alkohole, Carbonsäuren etc. gebildet werden, wobei nicht
alle Produktbildungen hier diskutiert werden sollen. Der Kettenteil der Kohlenwasserstoffe, der
nicht an der Kettenabbruchreaktion teilnimmt, wird nachfolgend mit Rest R abgekürzt. Für den
Carbidmechanismus und Insertionsmechanismus erfolgt ein Kettenabbruch durch die Reaktion
von Wasserstoff mit R –CH2 zu R –CH3. Durch die Hydrierung von R–CHOH können im
Insertionsmechanismus ebenfalls Alkohole gebildet werden. Im Kondensationsmechanismus wer-
den sowohl “klassische“ KWST (R–CH3) als auch Alkohole (R –CH2OH) unter Wasserabspaltung
gebildet.

Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt der Reaktion ist nach neusten Forschungen druckab-
hängig [88]. Petsmann et al. beobachtete, dass für geringe Drücke (kleiner 2 bar) die Kettenab-
bruchreaktion mittels Hydrierung der geschwindigkeitsbestimmende Schritt (RDS) ist [88]. Für
hohe Drücke wird die Reaktivierung der aktiven Zentren durch Desorbieren von gebundenem
Kohlenstoff in Kombination mit der Dissoziation von CO als RDS angesehen [88].

Durch die Isotopenmarkierung zeigten verschiedene Forschungsgruppen, wie etwa Biloen et al. [89,
90], Bianchi et al. [91] oder Govender et al. [92] Hinweise für den Carbidmechanismus. Hingegen
findet ein Kettenaufbau über Sauerstoffspezies, und somit über den CO-Insertionsmechanismus,
nach Kummer et al. [93, 94] und Kölbel et al. [95] statt. Berechnungen mittels der Dichte-
funktionaltheorie (DFT) stützen sowohl die Annahme des Carbidmechanismus [96] als auch
des CO-Insertionsmechanismus [97]. So zeigen die DFT-Berechnungen von Asiaee et al. einen
Carbidmechanismus als Hauptreaktionsweg, während ein steigender Anteil an Flüssigphase ein
zusätzlich zum Hauptreaktionsweg steigenden Beitrag des CO-Insertionsmechanismus begünstigt
[98].

Weiterhin gibt es den Ansatz, den Reaktionsmechanismus über kinetische Ansätze nachzuweisen
bzw. zu modellieren [99–102]. Im Jahr 1988 erfolgten Versuche von Wojciechowski; dieser stellte
jedoch Abweichungen von über 40% zwischen experimentellen Daten und dem Modell9 fest [99].
9 beruhend auf dem Carbidmechanismus
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Auch in neuen Studien, wie etwa von Marchese et al. [100], wurden immer noch Abweichungen
von Experiment und Modell9 von über 25% festgestellt. Somit bleibt der Nachweis des Reakti-
onsmechanismusüber experimentelle als auch über kinetische Ansätze weiterhin ungeklärt und
es sei an dieser Stelle auch auf die gängige Literatur von Schulz [15], van der Laan et al. [103]
und Davis [104] verwiesen.

2.2.2.3 Produktverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese

Bei der Hauptreaktion der FTS handelt es sich um eine Polymerisationsreaktion; somit liegt ein
breites Spektrum an Kohlenwasserstoffen im Reaktionsprodukt vor. Dieses Produktspektrum
ist unabhängig vom tatsächlichen Reaktionsmechanismus. Diese Polymerisationsreaktion lässt
sich mit der Schulz-Flory-Polymerisation beschreiben [105, 106]. Der Stoffmengenanteil xj des
Moleküls mit der C-Zahl j lässt sich somit abhängig vom α-Wert ausdrücken:

xj = αj−1 · (1− α) (2.1)

Eine vereinfachte Darstellung der Polymerisation ist in Abbildung 2.5 zu sehen. Es sei darauf
hingewiesen, dass diese nur der vereinfachten Darstellung dient und nicht den Anspruch erhebt,
den komplexen Reaktionsmechanismus abzubilden.
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Abb. 2.5: Schematisches Kettenwachstum in der Fischer-Tropsch-Synthse für Olefine und Paraffine. (Ab-
bildung erstellt in Anlehnung an Dry [11].)

Aus der Abbildung wird ersichtlich, dass mit einer adsorbierten Alkylgruppe drei Reaktionen
möglich sind:

1. Es findet unter dem Einbau einer CH2-Gruppe eine Kettenwachstumsreaktion mit der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α statt.
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2. Die Alkylgruppe desorbiert mit einer Wahrscheinlichkeit von 1-α von der Katalysatorober-
fläche und bildet ein Olefin/Alken (CjH2j).

3. Die Alkylgruppe desorbiert mit einer Wahrscheinlichkeit von 1-α von der Katalysatorober-
fläche und wird mittels Wasserstoff zu einem Paraffin/Alkan (CjH2j+2) hydriert.

Neben dem Stoffmengenanteil ist vor allem der Massenanteil ωC,j von besonderer Bedeutung und
lässt sich nach Gl. (2.2) bestimmen. Hierbei wird die Massenverteilung der Kohlenstoffatome im
gesamten Produkt beschrieben. Für eine Herleitung von Gl. (2.2) aus Gl. (2.1) sei auf Anhang
B.5 verwiesen.

ωC,j = j · αj−1 · (1− α)2 (2.2)

Wie in Abbildung 2.6 ersichtlich, wirkt sich eine unterschiedliche Kettenwachstumswahrscheinlich-
keit α stark auf die Massenverteilung respektive das Produktspektrum aus. Wird somit der α-Wert
eines Katalysators durch Modifikationen oder Variation der Reaktionsbedingungen verändert, kön-
nen erhebliche Steigerungen in der Selektivität hin zur gewünschten C-Fraktion erzielt werden. In
der Praxis werden immer wieder Abweichungen von der idealen Anderson-Schulz-Flory-Verteilung
beobachtet, wie etwa eine mit der C-Zahl steigende Kettenwachstumswahrscheinlichkeit [107]. Die
hauptsächlich auftretenden Abweichungen lassen sich in den folgenden drei Punkten beschreiben
(siehe auch Abbildung 4.6):
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Abb. 2.6: Massenanteil ωC an Kohlenstoff der einzelnen Kohlenwasserstoffe in Abhängigkeit der Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeit α.

Methanselektivität
Der Methangehalt im Produktgas wird durch die ASF-Verteilung zumeist unterschätzt, insbeson-
dere für technische Partikel. Meist ist eine gesteigerte Selektivität zu Methan und kurzkettigen
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2 Theoretische Grundlagen und Hintergrund

KWST für technische Partikel festzustellen. Eine mögliche Erklärung liegt in der stufenweisen
Zersetzung von Olefinen unter Abspaltung von Methan [86, 105]. Weiterhin ist nach Ponec ein
Grund in der aktiven Phase zu suchen, die die Bildung von CH4 katalysiert [108].

Ethenselektivität
Wird die ASF-Verteilung bezüglich Ethen betrachtet, ist häufig ein geringerer Ethengehalt
festzustellen als nach der Verteilung vorhergesagt. Dies ist auf die hohe Reaktivität des Ethen-
Moleküls zurückzuführen. Dieses nimmt verstärkt nach Readsorption an Kettenwachstums- und
Kettenfortpflanzungsreaktionen teil [86, 109, 110]. Ein Erklärungsversuch für die Teilnahme
am Kettenwachstum ist, dass eine doppelte Oberflächenbindung der Form von CH2 –CH2

vorliegt [52]. Somit ist eine verdoppelte Kettenwachstumswahrscheinlichkeit im Vergleich zu einer
einfachen Oberflächenbindung ( CH2 –CH3) möglich [52]. Insbesondere bei Ethen wird diese
doppelte Oberflächenbindung vermutet [52].

Zwei unterschiedliche Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten
Bei Eisenkatalysatoren kann in der FTS oft eine Superposition zweier unterschiedlicher Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeiten beobachtet werden, wie etwa durch Huff et al. beschrieben [111].
Zur Beschreibung der Stoffmengenverteilung x j der Kohlenstoffe mit der C-Zahl j ergibt sich
dann die Gleichung (2.3) [111, 112]. Für die Beschreibung der Faktors Z sei auf Gl. (4.12) im
Kapitel 4.6.1 verwiesen.

xj = Z(1− α1) · αj−1
1 + (1−Z)(1− α2) · αj−1

2 (2.3)

Um das Phänomen der zwei unterschiedlichen α-Werte zu beschreiben, werden einerseits un-
terschiedliche Kettenabbruchsmechanismen [113] an zwei unabhängigen aktiven Zentren [103]
als Erklärung herangezogen. Zum anderen können Sekundärreaktionen auf der Oberfläche den
Wechsel in der Produktverteilung klären, wie durch Kuipers et al. beschrieben [114].

Bestimmung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit(en)
Mittels Logarithmieren kann die Gleichung (2.1) zu Gleichung (2.4) linearisiert werden. Somit ist
es möglich, wie in Abbildung 2.7 ersichtlich, aus dem experimentell bestimmten Stoffmengenanteil
xj der Kohlenwasserstoffe den α-Wert zu bestimmen.

ln xj = ln
(1− α

α

)
+ j lnα (2.4)

Um eine qualitative Aussage über die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit zu ermöglichen, wird zu-
meist die C5+-Selektivität bei Parameterstudien angegeben. Diese ermöglicht eine Vergleichbarkeit,
ohne den Aufwand eine vollständige Produktanalytik durchzuführen. Aus der C5+-Selektivität
(dem Massenanteil ωC5+ bezogen auf die C2+-Kohlenwasserstoffe) kann über Gl. (2.5) ebenfalls
die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit, der αC5+-Wert (gültiger Bereich von 0, 6 ≤ α ≤ 0, 9),
abgeschätzt werden; für die Herleitung sei auf Anhang B.5 verwiesen.

αC5+ = 0, 5011 · ωC5+ + 0, 4335 (2.5)
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Abb. 2.7: Stoffmengenanteil x j der einzelnen Kohlenwasserstoffe in Abhängigkeit der Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit α.

2.2.3 Formalkinetische Ansätze zur Beschreibung der intrinsischen Kinetik der
Fischer-Tropsch-Synthese

Die Beschreibung der intrinsischen Kinetik in der Fischer-Tropsch-Synthese kann in zwei Ansatz-
typen aufgeteilt werden, Potenzansätze (siehe Gl. (A.5)) und auf den Reaktionsmechanismus
bezogene Ansätze wie den Langmuir-Hinshelwood-Ansatz (siehe Gl. (A.3)) [67]. Nachfolgend soll
kurz auf beide und ihre Anwendung in der FTS eingegangen werden. Für weitere Informationen
sei auf die gängige Literatur wie Moazami et al. verwiesen [115].

Potenzansatz
Der Potenzansatz ist ein rein mathematischer Ansatz, für dessen Anwendung keine Kenntnis über
das Reaktionsnetzwerk notwendig ist. Dieser Vorteil lässt ihn in der Fischer-Tropsch-Synthese
vermehrt Anwendung finden [116–118]. Es muss jedoch hervorgehoben werden, dass der Vorteil
gleichzeitig auch einen Nachteil darstellt, da dieses Modell auf keiner physikalischen Grundlage
basiert. Die Reaktionsordnungen sind für Wasserstoff stets positiv und für Kohlenmonoxid
i.d.R. negativ, begründet durch eine unterschiedliche Adsorptionsstärke der Reaktanten auf der
Katalysatoroberfläche (CO ist hier der stärker bindende Reaktant) [118, 119].

Mechanistische Ansätze
Die mechanistischen Ansätze basieren auf den im Kapitel 2.2.2.2 genannten Ansätzen. Sämtliche
Ansätze gehen von einer Adsorption beider Reaktanten auf der Katalysatoroberfläche aus; es
werden mehrheitlich Ansätze auf dem Prinzip des Langmuir-Hinshelwood-Mechanismuss genutzt,
siehe Anhang A.1.3. Eisenkatalysatoren neigen aufgrund der Wassergas-Shift-Reaktion zu einer
hohen CO2-Selektivität; diese muss in dem kinetischen Ansatz mit betrachtet werden. Für die
kobaltkatalysierte FTS kann die WGS zumeist vernachlässigt werden. Der Einfluss von Wasser ist
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2 Theoretische Grundlagen und Hintergrund

von vielen Parametern abhängig und eine pauschale Aussage schwer möglich, siehe Anhang A.3.3.
Der Einfluss von Wasser wird jedoch erst ab hohen H2O-Anteilen/CO-Umsätzen signifikant und
kann daher zumindest bei Kobaltkatalysatoren vernachlässigt werden. [67]

Am häufigsten werden die Ansätze von Rautavuoma und van der Baan [120], Wojciechowski [99,
121] sowie Yates und Satterfield [122] verwendet. Einen Überblick über weitere Ansätze sowie
die Limitierungen dieser lieferten Moazami et al. [115]. Der Ansatz von Yates und Satterfield
nach Gleichung (2.6) ist der verbreitetste Ansatz zur Beschreibung der FTS-Kinetik an Co-
Katalysatoren [67, 123–125].

rCO =
k(T ) · cCO · cH2

(1 +K(T ) · cCO)2 (2.6)

Der Ansatz von Yates und Satterfield geht von einer bimolekularen Reaktion, erkenntlich am
quadratischen Nenner/Hemmterm, aus [67]. Gleichzeitig wird eine dissoziative Adsorption von
Kohlenmonoxid unterstellt, während die inhibierende Wirkung von Wasserstoff vernachlässigt
wird [67].

2.3 Katalysatoren in der Fischer-Tropsch-Synthese

Für die Hydrierung von Kohlenmonoxid eignen sich insbesondere die Übergangsmetalle der 8.
bis 10. Gruppe; diese wurden ausführlich von Vannice bezüglich ihrer Eignung fürs die Synthese
längerkettiger Kohlenwasserstoffe untersucht [127, 128]. Werden die Katalysatoren bezüglich der
durchschnittlich synthetisierten Kettenlänge geordnet, ergibt sich nach Vannice [127]:

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

Untermauert werden diese Aussagen durch Maitlis et al. [50] und Jackson [126], die Fe, Co, Ru und
unter spezifischen Umständen Ni als Katalysatoren für die Fischer-Tropsch-Synthese aufzählen.
Einen Überblick über die Selektivität der CO-Hydrierung für unterschiedliche Nebenmetalle
kann Abbildung 2.8 entnommen werden [126]. Durch Betrachtung des Sabatier-Prinzips (siehe
Anhang A.1.3) bezüglich der CO-Hydrierung zeigen Fe, Co, Ru ein Optimum anWechselwirkungen
zwischen Katalysator und Reaktanten/Produkt mit Ni nahe am Optimum [128]. Eine schematische
Darstellung ist im Anhang in Abbildung A.12 zu sehen. Zusammenfassend haben sich so die
Elemente Eisen, Nickel, Kobalt und Ruthenium als mögliche Katalysatoren in der Fischer-Tropsch-

für FTS geeignet

produziert C2, höhere sauerstoffhaltige 
Verbindungen und Kohlenwasserstoffe

hauptsächlich sauerstoffhaltige 
Verbindungen

hauptsächlich Methansynthese

Gruppe
7. 8. 9. 10.

Abb. 2.8: Selektivität und Eignung von Metallen der 7. bis 10. Gruppe bezüglich der Hydrierung von CO.
(Abbildung erstellt in Anlehnung an Jackson [126].)
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Synthese durchgesetzt [50, 52, 129]. Eine Aufstellung bezüglich der Kosten und Selektivitäten
dieser Katalysatoren kann der Tabelle 2.1 entnommen werden.

Für Nickel stellt sich die Bildung von flüchtigen metallorganischen Verbindungen unter FTS-
Bedingungen als problematisch heraus. Durch die Reaktion mit CO kann Nickel in Form
von Nickeltetracarbonyl aus dem Reaktor ausgetragen werden10 [129, 133]. Dies führte da-
zu, dass bereits 1933 der vielversprechendste Nickel-Katalysator Ni-MnO-A12O3-Kieselgur durch
Metallverluste und eine Lebensdauer von nur 4 bis 6 Wochen nicht über die Pilot-Phase hin-
ausgekommen ist [134, 135]. Weitere Experimente mit einem Ni-Th-Kieselgur erfolgten 1947
[135]. Nickel-Katalysatoren zeigen bei genauerer Betrachtung eine schlechte Eignung bei der
Fischer-Tropsch-Synthese [108]. Sie weisen eine hohe Selektivität zu Methan und teilweise bis zu
C4-Kohlenwasserstoffen auf [108, 136, 137]. Aufgrund von Aktivität und Selektivität zu Methan
stellt Nickel heute den Katalysator der Wahl für die Herstellung von synthetischem Methan dar
[138].

Ruthenium gilt als der aktivste FTS-Katalysator [15, 129, 139] und erzeugt bei niedrigen Tempe-
raturen und hohen Drücken ein hochmolekulares Produktspektrum; bei hohen Temperaturen
jedoch hauptsächlich Methan [50, 58, 129, 140]. Industrielle Anwendung findet Ruthenium trotz
hoher Aktivität und vielseitiger Selektivität nicht, da der Rohstoffpreis und die Verfügbarkeit
gegen einen ökonomisch sinnvollen Einsatz sprechen [139]. So kostete Ruthenium im Jahre
1989 das 31.000-fache [141] und 2004 das 48.000-fache [59] von Eisen. Weltweit gibt es keine
Mine, die ausschließlich zur Förderung von Ruthenium genutzt wird; dieses fällt vielmehr bei
der Förderung von Platin oder Nickel als Sekundärrohstoff an [142]. Ruthenium findet somit
hauptsächlich in Spezialanwendungen Einsatz [142] mit einer Nettonachfrage von ca. 30 t im
Jahr 2019 [143]. Über eine genaue Fördermenge sind keine Daten verfügbar. Sie liegt jedoch mit
hoher Wahrscheinlichkeit über dem Netto-Bedarf [142].

Es bleiben somit von den vier für die FTS geeigneten Katalysatoren Fe, Ni, Co und Ru nur zwei,
die für einen industriellen Einsatz in Betracht gezogen werden können. Sowohl Eisen- als auch
Kobaltkatalysatoren finden in großtechnischen Anlagen Anwendung. Beide wurden im Rahmen
dieser Arbeit untersucht. Jedoch wurde ein besonderes Augenmerk auf den Kobaltkatalysator
gelegt, da dieser sich als der besser geeignete Katalysator für die Zielsetzung dieser Arbeit
herausstellte.

Tab. 2.1: Übersicht der in der Fischer-Tropsch-Synthese aktiven Übergangsmetalle mit einer Bewertung
von Aktivität und Kosten nach Morales et al. [130].

Metall FTS-Aktivität WGS-Aktivität Hydrier-Aktivität Kosten

Nickel x x/o xxxxx xxxx
Eisen x xxx x x
Kobalt xxx x/o xxx xxx
Ruthenium xxxxx x/o xxx xxxxx

10 Der Verlust an Nickel ist so hoch, dass selbst auf CO-Chemieoptionsmessungen zur Bestimmung der Partikel-
größen verzichtet werden sollte [131, 132].
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2 Theoretische Grundlagen und Hintergrund

2.3.1 Eisenkatalysatoren in der Fischer-Tropsch-Synthese

Eisenkatalysatoren zeigen sich über die verschiedenen Einsatztemperaturen als vielseitige FTS-
Katalysatoren, mit denen unterschiedlichste Produktspektren erzeugt werden können. So kann
mit Temperaturen kleiner 240 °C ein paraffinreiches, hochmolekulares Produkt und mit Tem-
peraturen größer 300 °C ein olefinreiches, kurzkettiges Produkt synthetisiert werden [11]. Die
Eisenkatalysatoren für die Fischer-Tropsch-Synthese lassen sich nach Herstellungsmethode in
Kategorien einteilen, z.B. Fällungs-, Schmelz- und Sinterkatalysatoren [58]. Die aus Eisen, Kupfer,
Kalium und Siliziumdioxid bestehenden Fällungskatalysatoren weisen Oberflächen zwischen 100
und 400m2 g-1 auf; die Oberfläche ist stark von der Zusammensetzung abhängig [58]. Ihren
hauptsächlichen Einsatz finden die Fällungskatalysatoren in Niedertemperatur-Anwendungen
(200 bis 240 °C) [11, 15]. Schmelzkatalysatoren besitzen mit weniger als 10m2 g-1 die geringste
Oberfläche der Eisenkatalysatoren [50, 144]. Sie weisen im rohen Zustand kein Porenvolumen und
damit kaum Oberfläche auf, diese bilden sich erst im Laufe der Reduktion aus [145]. Sie werden
für Hochtemperatur-Anwendungen (300 bis 350 °C) [50] und somit in Wirbelschichten [15, 51]
eingesetzt. Eisensinterkatalysatoren sind für die Erzeugung von kurzkettigen Olefinen entwickelt
worden und bestehen aus einer Mischung von Eisen, Kupfer und Kaliumoxid [58]. Ebenfalls
wird Zinkoxid hinzugegeben, um die Kettenlänge zu beschränken und den Anteil an Olefinen zu
erhöhen [58]. Die Oberfläche (70 bis 100m2 g-1) sowie auch das gesamte Porenvolumen11 liegen
unterhalb von Fällungskatalysatoren; Sinterkatalysatoren finden bisher keinen großtechnischen
Einsatz [58].

Für Eisenkatalysatoren gilt nicht das metallische Eisen als die FTS-aktive Komponente, sondern
vielmehr wird Eisencarbiden diese Rolle zugeschrieben [146–152]. Die Carbide bilden sich im
Verlauf der Aktivierungsphase, der sogenannten Formierung. In der Literatur werden jedoch auch
Hämatit Fe2O3 [153], Magnetit Fe3O4 [149, 154–156] oder metallisches α-Eisen-Carbid-Gemisch
[157] als mögliche aktive Komponenten benannt [146]. Den nicht carbidischen Phasen wird eine
Initialaktivität unterstellt. So stellt nach Grzybek et al. metallisches Eisen die initiale, aktive
Komponente dar [158, 159]. Nach einer entsprechenden Laufzeit hängt die Aktivität jedoch linear
von der Menge an gebildeten Carbiden ab [158, 159]. Ein Schema der Aktivierung von Hämatit
über Magnetit und Metall/Magnetit zu Carbid wird durch Shroff et al. beschrieben [160]. Eine
finale Aussage über die aktive Phase von Eisenkatalysatoren ist nicht möglich [146].

Im Vergleich zu Co, Ni und Ru weist Fe eine hohe Wassergas-Shift-Aktivität12 auf [11, 52, 72],
siehe auch Kapitel 2.2.2.1. Für die Hochtemperaturanwendungen bei WGS-aktiven Katalysatoren
gilt nicht mehr die (ideale) Abhängigkeit vom klassischen stöchiometrischen H2/CO-Verhältnis
von 2:1, sondern vom Ribblett-Verhältnis nach Gl. (2.7) [52, 59].

H2
2CO+ 3CO2

≈ 1 (2.7)

11 Es liegen weniger Makroporen (vornehmlich Bildung von hochmolekularen Verbindungen) zugunsten von
Mikroporen vor [58].

12 Magnetit gilt in der Literatur als aktivste WGS-Phase [73–76]
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Die vorliegende hohe WGS Aktivität macht Eisen zu einem interessanten Einsatzstoff für
Synthesegase mit nicht ideal13 stöchiometrischem H2-zu-CO-Verhältnis. Dass ein Betrieb der
Eisenkatalysatoren mit CO2 als C-Quelle möglich ist, ist bekannt und ist weiterhin Gegenstand
der Forschung [72, 147, 161–173]. Riedel et al. zeigten, dass die Produktverteilung sowie der
Olefinanteil für die C-Quellen CO und CO2 gleich bleiben, jedoch die Ausbeute an organischen
Komponenten für CO2/CO-Verhältnisse von mehr als 1:1 leicht zurückgeht [161]. Teilweise
wird jedoch auch nur CO und CH4 bei der Hydrierung von CO2 erzeugt [162]. Es wird i.d.R.
beobachtet, dass CO2 zuerst über die WGS nach Gl. (R 2.4) zu CO reduziert wird, welches
anschließend an der Bildung von KWST nach Gl. (R 2.1) teilnimmt [147, 163]. Eine direkte
Hydrierung von CO2 zu KWST nach Gl. (R 2.8)14 über eine dissoziative Adsorption von CO2

auf dem Katalysator wird jedoch weiterhin als möglich erachtet [163, 164].

CO2 + 3 H2 −(CH2)−+ 2 H2O ∆RH
◦
300 = −125,2 kJ mol−1 (R 2.8)

Die Wirkungsweise von Promotoren für den Eisenkatalysator kann in synergetische und elektro-
nische Promotoren sowie in Strukturpromotoren unterteilt werden. So wird durch die Zugabe von
Metalloxiden15 die hohe metallische Oberfläche sowie die generelle mechanische Stabilität erhöht;
sie fungieren als Strukturpromotor [174, 175]. Als Reduktionspromotor wird bei Eisenkatalysato-
ren hauptsächlich Kupfer verwendet, welches jedoch eine Zunahme der WGS-Aktivität fördert
[15, 176]. Bei dem Einsatz von Kupfer muss zusätzlich die Begünstigung von Sekundärreaktionen
aufgrund einer gesteigerten Readsorption bedacht werden [175]. Alkalimetalle wie Kalium setzen
die Bindungsenergien von Wasserstoff auf Eisen herab [177]. Somit steht auf der Oberfläche
weniger Wasserstoff für Hydrierungreaktionen zur Verfügung und der Olefinanteil im Produkt
steigt an[177].

Fe-Katalysatoren sind anfällig gegenüber Verkokung, Sintern und Vergiftung durch beispielweise
Schwefel [146]. In technischen Anwendungen (LTFT) sind Standzeiten bis zu sechs Monaten für
Eisenkatalysatoren die Regel [51, 178].

2.3.2 Kobaltkatalysatoren in der Fischer-Tropsch-Synthese

In dieser Arbeit wurden hauptsächlich Kobaltkatalysatoren verwendet und somit soll im folgenden
ein besonderes Augenmerk auf diese gelegt werden. Kobalt ist im Vergleich zu Eisen um den
Faktor 1000 teurer [11, 59], und neigt für hohe Temperaturen (über 250 °C, siehe auch Kapitel
2.4.1) zu verstärkter Methanbildung [11]. Im Gegensatz hierzu steht eine lange Standzeit von
bis zu fünf Jahren und hohe Aktivität bei geringen Temperaturen [51, 178]. Ebenso zeigt sich
für Kobaltkatalysatoren eine geringe Aktivität bezüglich der Wassergas-Shift-Reaktion [59]. Das
primäre Produktspektrum von Kobalt in der FTS sind hochmolekulare Verbindungen/Wachse
(α > 0,9) [42], die anschließend in einem Hydrocracker in die gewünschte Fraktion überführt
werden [15].
13 Etwa aus der Kohlevergasung [72] oder der Tieftemperatur-Vergasung von Biomasse [147] in der CO2 als

nutzbares C-Quelle auftritt.
14 Reaktionsenthalpie nach Speight [56, S. 215, Tab. 7.2]
15 Al2O3, TiO2 Cr2O3, MgO, MnO und CaO [174]
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Als Herstellungsvariante für Kobaltkatalysatoren hat sich die Nassimprägnierung mittels Kapillar-
intrusion als gängige Methode durchgesetzt [179–181]. Diese basiert auf dem Prinzip, dass das
Trägermaterial mit einer Metallsalzlösung beschichtet wird, in der die gewünschten Metall(Oxide)
gelöst wurden. Das Abziehen des Lösungsmittels erfolgt meist bei Unterdruck oberhalb des
Schmelzpunktes16 der Metallsalze. Die gewählte Art der Katalysatorsynthese hat sowohl Einfluss
auf die Aktivität als auch die Selektivität des Katalysators [181]. Das aufgebrachte Co-Salz wird
durch Kalzinieren in einem Festbett oder Wirbelschichtreaktor bei 300 bis 400 °C in Luft zu
Kobaltoxid (Co3O4) oxidiert [182, 183]. Zur Reduktion von Kobalt(II,III)-oxid Co3O4 wird zuerst
das Tricobalttetraoxid zu Kobalt(II)-oxid reduziert. Anschließend erfolgt die weitere Reduktion zu
metallischem Kobalt. Der gesamte Reduktionsprozess wird zwischen 200 und 450 °C durchgeführt
[184–187].

Die Aktivität und das Produktspektrum sind von der Dispersion und somit der Größe der Kobalt-
partikel abhängig [188–192]. Nach Bezemer et al. liegt das Optimum der Kobalt-Partikelgröße
zwischen 6 und 8 nm mit sinkender Aktivität für sowohl größere als auch kleinere Co-Partikel [190].
Für Co-Partikel kleiner 6 bis 8 nm sinkt auch die C5+-Selektivität [190], was durch die geänderte
Wahrscheinlichkeit von Olefin-Readsorption erklärt wird [193]. Nach Diehl et al. ist für Kristalle
größer als 8 nm ein linearer Zusammenhang zwischen Aktivität und der Anzahl an aktiven
Zentren festzustellen [191]. Im Nachfolgenden soll detailliert auf die möglichen Trägermaterialien,
Promotoren und die Deaktivierung von Kobaltkatalysatoren eingegangen werden.

2.3.2.1 Kobaltkatalysierte Fischer-Tropsch-Synthese - Trägermaterial

Zu den bisher kommerziell genutzten Trägermaterialien für die FTS zählen Aluminiumoxid
(Al2O3), Siliziumdioxid (SiO2), Titandioxid (TiO2) und auch Zinkoxid (ZnO) [194–196]. Diese
Trägermaterialien zeichnen sich neben ihrer großen Oberfläche von größer 100m2 g-1 auch durch
ihr chemisch inertes Verhalten, zumindest bezüglich der Fischer-Tropsch-Synthese, aus [50].
Wie Jacobs et al. zeigten, kann durch die Zugabe von Reduktionspromotoren wie Platin oder
Ruthenium der Reduktionsgrad17 gesteigert werden [194]. Durch die Zugabe von 0,5Gew.-% Platin
konnte der Reduktionsgrad für einen 15Gew.-% Kobalt auf Al2O3 Katalysator beispielsweise
verdoppelt werden, während die Zunahme für SiO2 unwesentlich bleibt [194]. Die Reduzierbarkeit
von Kobalt auf SiO2, ohne Anwesenheit von Platin, konnte ebenfalls durch Untersuchungen am
Lehrstuhl für Chemische Verfahrenstechnik von Huber belegt werden [197].

Eine Möglichkeit, mit dem Trägermaterial Einfluss auf das Produkt zu nehmen, ist die formselek-
tive Synthese, in der Zeolithe als Trägermaterial verwendet werden [198–203]. So konnten Kruse
et al. [198] oder Valero-Romero et al. [199] mit bi-funktionalen Kobalt-Zeolith-Katalysatoren das
Produktspektrum hin zu kurzkettigen Kohlenwasserstoffen im Bereich C5 bis C9 verändern.

Das Vermeiden von Hot-Spots und somit das Erzeugen einer homogenen Temperaturverteilung
innerhalb der Schüttung ist Thema aktueller Forschung. Durch eine homogene Temperaturvertei-
lung kann die (Methan)Selektivität beeinflusst und eine höhere Betriebstemperatur (gesteigerte
16 Dies soll einer nichthomogenen Verteilung der Metallpartikel entgegenwirken.
17 Somit auch die aktive Oberfläche/Aktivität.
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Reaktionsrate) angefahren werden, ohne ein thermisches Durchgehen des Reaktors zu riskieren.
Ein Ansatz von Visconti et al. ist die Nutzung von beschichteten monolithischen Trägern, um
neben der gleichmäßigen Temperaturverteilung ebenfalls einen geringen Diffusionsweg der Reak-
tanten zu ermöglichen [204, 205]. Weiterhin gelten Kohlenstoff-Nanotubes (CNT) aufgrund der
Wärmeleitfähigkeit λ25 °C von 2000 bis 6000Wm-1K-1 [206] als vielversprechendes Trägermaterial
im Vergleich zu den weniger wärmeleitenden klassischen oxidischen Trägern [207]. Die CNTs sind
somit im Fokus aktueller FTS-Forschung [6, 208–213]. Weder Rose [208] noch Thiessen [209]
konnten jedoch eine Steigerung der Aktivität, Selektivität oder Optimierung der Wärmeverteilung
in der Schüttung feststellen. [67]

Weiterer Gegenstand der FTS-Forschung sind Träger wie Cerdioxid (CeO2) [214–216], Silizium-
carbid (SiC) [179, 217, 218], Aktivkohle [219–221] oder Bentonit/Montmorillonit [67, 222–224].

2.3.2.2 Kobaltkatalysierte Fischer-Tropsch-Synthese - Promotoren

Für die kobaltkatalysierte FTS sind 22 Elemente18 als Promotoren bekannt [225]. Diese lassen
sich in synergetische und elektronische Promotoren sowie in Strukturpromotoren einteilen und es
wird an dieser Stelle für eine detaillierte Aufteilung der 22 Promotern auf Morales et al. verwiesen
[225]. Nachfolgend soll nur auf Edelmetalle als Reduktionspromotoren als auch auf Mangan
eingegangen werden, da Mangan den essentiellen Promotor der hier genutzten Katalysatoren
darstellt.

Edelmetalle als Reduktionspromotoren
Um die Reduktion von Kobaltkatalysatoren zu verbessern, können die Edelmetalle Pt, Ru, Pd, Ir
und Re als Reduktionspromotoren19 eingesetzt werden [191]. Die Dotierung der Katalysatoren mit
Edelmetallen erfolgt typischerweise nur mit einem geringen Massenanteil von 0,05–0,1Gew.-%
[191]. Die Steigerung der Reduzierbarkeit von CoO zu metallischem Kobalt mit Edelmetall-
Promotoren ist ein häufig und gut untersuchtes Thema der Forschung [191, 226–233]. Die
Edelmetalle werden im Vergleich zu Kobalt bei niedrigen Temperaturen reduziert und wirken
durch eine gesteigerte dissoziative Chemisorption von Wasserstoff anschließend positiv auf die
Reduktion von Kobalt [225, 230]. Als problematisch stellen sich die Edelmetall-Promotoren
heraus, wenn man die gewünschte Zielfraktion hinsichtlich Olefinen optimieren will. Durch die
gesteigerte Hydrierung lassen sich, im Vergleich zum nicht mit Edelmetall dotierten Katalysator,
mehr gesättigte Kohlenwasserstoffe/Paraffine im Produktspektrum vorfinden [191, 234]. Tsubaki
et al. konnten bei einem Vergleich unterschiedlicher Edelmetall-Promotoren feststellen, dass die
Aktivität nach dem Muster

RuCo > PtCo > PdCo > Co

zunimmt [226]. Die Aktivitätssteigerung durch Platin [191, 226], Palladium [226], Ruthenium20

[227, 228] und auch Rhenium [228, 229] lässt sich auf eine gesteigerte Dispersion des Kobalt und

18 B, Mg, K, Ti, V, Cr, Mn, Ni, Cu, Zr, Nb, Mo, Ru, Rh, Pd, La, Re, Ir, Pt, Ce, Gd und Th [225]
19 Pt, Re und Ru gelten als die effektivsten Reduktionspromotoren [191].
20 Tsubaki et al. konnten keine gesteigerte Co-Dispersion bei einer Ruthenium-Dotierung feststellen [226].
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eine somit erhöhte Anzahl an aktiven Zentren zurückführen [67]. Eine gesteigerte Dispersion
wird nach Diehl et al. durch eine erhöhte Anzahl an Kristallisationskeimen hervorgerufen [191].
Durch die gestiegene Anzahl an Partikeln bei gleichbleibendem Kobaltgehalt muss zwangsweise
die Partikelgröße der einzelnen Co-Partikel abnehmen [191, 228].

Mangan als Promotor
Durch Zugabe von Mangan bilden sich auf Kobaltkatalysatoren unterschiedliche Spezies, wel-
che sich aus einem Phasendiagramm ableiten lassen [235]. So zählen Dinsen et al. für einen
Mn-Co-SiO2-Katalysator die Spezies CoMnO3, γ-Mn3O4-Spinelle und α-Mn2O3 vor dem Redu-
zieren [4]. Die Abwesenheit von MnOx wird durch Amorphizität oder nanokristalline Partikel
erklärt [4]. Nach Beenden der Reduktion liegt sowohl metallisches Kobalt Co0, nicht vollständig
reduziertes Cobalt(II)-oxid CoO, Mangan(II)-oxid MnO als auch eine Mn-Co-Mischphase der
Form (Co1-xMnx)3O4 vor [4, 236]. Die Verteilung der Mangan-Spezies auf der Katalysatorober-
fläche beeinflusst maßgeblich die Effektivität des Promotors und kann durch das Imprägnieren
und Kalzinieren beeinflusst werden [130, 237]. Hierbei kann Mangan(II)-oxid sowohl auf dem
Kobalt-Partikel als auch auf dem Träger unterschiedliche Auswirkungen auf die Synthese haben
[130]. Die gängige Beschichtungsmethode zur Herstellung des Katalysators ist die gleichzeitige
Imprägnierung mit Kobalt und Mangan [4, 5, 10].

Die Eigenschaften von Mangan als Strukturpromotor sind bezüglich der Dispersion noch nicht
gänzlich geklärt. Ein Ansatz, die Aktivitätserhöhung durch Mangan zu erklären, liegt in einer
Erhöhung der Co-Dispersion [236, 238] und einer Verminderung der Partikelgröße [4]. Neue Studien
stellen dagegen keinen Einfluss auf die Co-Dispersion fest [239]. Mangan wird durch den Einfluss
auf die Selektivität ebenfalls als elektronischer Promotor angesehen [240]. Durch die Eigenschaften
als starke Lewis-Säure [241] kann Mn2+ die Elektronendichte an den aktiven Co0-Zentren
beeinflussen [240]. Das Resultat ist vermutlich eine verringerte Hydrierwahrscheinlichkeit der
Produkte (Olefine) auf der Katalysatoroberfläche [240].

Studien zeigen, dass mittels einer Manganpromotierung der Anteil an 1-Olefin in der Produktver-
teilung angehoben werden kann, jedoch zeitgleich die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit und
somit die durchschnittliche Kettenlänge des Produktes steigt [4–9]. Das et al. konnten hingegen
für die Zugabe von Mangan keinen oder einen (leicht) negativen Effekt auf die 1-Olefin-Selektivität
feststellen [236, 238]. Die Veränderung der Selektivität wird durch die verhältnismäßig geringe
Hydrierrate von MnOx im Vergleich zu metallischem Kobalt Co0 erklärt [10, 239, 240]. Be-
günstigt wird die steigende Kettenwachstumswahrscheinlichkeit durch die Acidität von Mangan;
Johnson et al. stellten mit steigender Acidität des Promotors eine steigende C5+-Selektivität
(steigende Kettenlänge) fest [242]. Den Breejen et al. stellten eine steigende C5+-Selektivität für
geringe Mangan zu Kobalt-Verhältnisse fest (bis zu Mn/Co ≤ 0,13), jedoch ein Absinken der C5+-
Selektivität (gesteigerte Ausbeute an kurz- und mittelkettigen 1-Olefinen) für höhere Verhältnisse
(Mn/CO > 0,13) [10]. Eine Abnahme der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit mit steigendem
Mangangehalt konnte durch bereits veröffentliche Ergebnisse dieser Arbeit bestätigt werden [243].
Diese generell gegensätzlichen Beobachtungen sind für Mn-promotierte Katalysatoren bekannt
und hängen stark von dem Trägermaterial, der Vorbehandlung, der Beschichtungsmethode oder
dem Metallverhältnis ab [5].
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Für die Entwicklung der Aktivität mit steigendem Mangangehalt gibt es unterschiedliche Beob-
achtungen. Für ein Verhältnis von Mn/Co ≤ 0,05 wurde entweder ein Anstieg [4] oder Abfall
[239] der Aktivität festgestellt. Einigkeit herrscht darüber, dass mit weiter steigendem Man-
gangehalt die Aktivität absinkt [4, 239]. Die Relevanz von Mangan als Promotor wird durch
Kinetikstudien von Mangan-Kobaltkatalysatoren untermauert, diese gehen jedoch nur bedingt
auf die mechanistische Wirkungsweise von Mangan in der FTS ein [6, 244, 245].

Der Aktivitäts-Effekt wird von Johnson et al. durch eine von MnOx verstärkte Kohlenmonoxid-
Kobalt-Interaktion erklärt [239]. Der Kohlenstoff des CO-Moleküls interagiert mit der
Kobaltoberfläche, während der Sauerstoff mit dem Mangan (Kation) interagiert [239]; zur Verdeut-
lichung siehe Abbildung A.11 im Anhang. Es wird eine Schwächung der C–O Bindung durch Mn2+

als Lewis-Säure angenommen21 [239]. Bei einer Dissoziation von CO agiert das Mn2+-Kation als
Sauerstoffakzeptor in einer Redoxreaktion; eine nachfolgende Reduktion regeneriert die aktive
Phase unter Wasserabspaltung [239].

Der Einfluss von Mangan auf die Aktivität, besonders das Ansteigen und anschließende Absinken
mit steigendem Mangangehalt, lässt sich ebenfalls mit der Theorie von Johnson et al. erklären
[239]. Wie die Abbildung 2.9 zeigt, bilden sich für Mn/Co-Verhältnisse um 0,01 nur wenige
verstärkte aktive Zentren aus. Steigt mit dem Mangangehalt jedoch die Anzahl dieser verstärkten
Zentren, nimmt auch die Aktivität zu. Der Verlust an Aktivität durch verdeckte aktive Zentren
kann durch die verstärkten Zentren kompensiert und sogar übertroffen werden. Ab einem gewissen
Grad an Beladung durch den Promotor werden jedoch vermehrt aktive Zentren verdeckt und
eine Kompensation des Aktivitätsverlusts ist nicht mehr möglich. Somit nimmt die Aktivität des
Katalysators ab. Einfach ausgedrückt, stehen ab einem gewissen Mangangehalt nicht mehr genug
FTS aktive Zentren zur Verfügung, um eine adäquate Reaktivität aufrecht zu erhalten. [239]

Co

SiO2

Co

SiO2

Co

SiO2

Co

SiO2

Co

SiO2

10 nm

Mn/Co = 0,01 Mn/Co = 0,05 Mn/Co = 0,1 Mn/Co = 0,5Mn/Co = 0

promotierte Stellenicht  promotierte StelleMnOx / Co1-xMnxOy

Abb. 2.9: Theoretische Oberflächentopografie für unterschiedliche Mangan/Kobalt-Verhältnisse. Hervor-
gehoben ist das auf der aktiven Oberfläche gebundene Mangan sowie die beeinflusste aktive
Oberfläche. (Abbildung erstellt in Anlehnung an Johnson et al. [239].)

21 Die Interaktion von Sauerstoff mit dem Kation des (Oxid)promotors als Lewis-Säure gilt als gängigste Erklärung
in der Literatur [239, 246–249].
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2.3.2.3 Kobaltkatalysierte Fischer-Tropsch-Synthese - Deaktivierung

Eine Deaktivierung der aktiven Phase kann durch unterschiedliche Phänomene hervorgerufen
werden. Durch Tsakoumis et al. wurden die Deaktivierung für Kobaltkatalysatoren in der
FTS grob in die Kategorien Vergiftung, Sintern, Re-Oxidation, Kohlenstoff-Sekundärreaktionen,
Reaktionen des Trägermaterials und Abrieb aufgeteilt [250]. Nachfolgend soll auf diese Phänomene
eingegangen werden.

Oxidation
Als eine wichtige Form der Deaktivierung von FTS-Katalysatoren wird die Re-Oxidation ange-
sehen. Dies geschieht hauptsächlich mit Wasser als Oxidationsmittel, welches bei der Fischer-
Tropsch-Synthese als Koppelprodukt anfällt.

Viljoen et al. [251] und van Berge et al. [252] konnten zeigen, dass die Oxidation durch Wasser
für Temperaturen unter 300 °C vernachlässigt werden kann. Eine steigende Oxidationsrate,
und somit Deaktivierung für steigende Temperaturen, konnte durch beide Arbeitsgruppen
bestätigt werden [251, 252]. Weiterhin gilt, dass mit steigendem Wasser-Partialdruck pH2O

respektive sinkendem Wasserstoff-Partialdruck pH2 (kurz einem größerem pH2O/pH2-Verhältnis)
die Oxidation steigt [252]. Diese Beobachtungen sind jedoch nur bedingt auf hochdisperse
Co-Katalysatoren anwendbar. Der Größe der Kobaltpartikel wird ein Einfluss bezüglich der
Re-Oxidation unterstellt [193, 253, 254]. So zeigen sich Co-Partikel kleiner als 6 nm empfindlich
gegenüber einer Oxidation durch das in der Reaktion gebildete Wasser [193]. Diese Aussage konnte
van Steen et al. mit thermodynamischen Berechnungen untermauern [253]. Während größere
Co-Partikel unter realistischen FTS-Bedingungen stabil sind, kann für Partikel kleiner als 4,4 nm
eine Oxidation zu CoO erwartet werden (bei einem pH2O/pH2-Verhältnis von 1,5, entsprechend
einem CO-Umsatz von 75%) [253]. Hierbei sei erwähnt, dass die Partikelgröße sowohl vom
Trägermaterial, der Kobaltbeladung als auch den eingesetzten Promotoren beeinflusst wird [194],
und somit auch die Anfälligkeit für eine Deaktivierung mittels Wasser. Van de Loosdrecht et al.
kommen zu dem Schluss, dass eine Oxidation mittels Wasser durch eine geschickte Wahl des
pH2O/pH2-Verhältnisses und der Kobaltdispersion, unabhängig vom Träger, vermieden werden
kann [255].

Für Wassergehalte entsprechend einem pH2O/pH2-Verhältnis kleiner 0,6 (ca. 17% im Synthesegass-
trom) wurde beobachtet, dass die Deaktivierung auf TiO2 und Al2O3 reversibel war; bei höherem
Wassergehalt war die Deaktivierung jedoch irreversibel [256]. Dieser Effekt wurde ebenfalls
von Bertole et al. [257] und Borg et al. [258] (pH2O/pH2 von 0,7) beschrieben. Somit ist davon
auszugehen, dass ab einem Wassergehalt von 20% im Synthesegasstrom mit einer irreversiblen
Deaktivierung zu rechnen ist. Dieser Wassergehalt korrespondiert mit einem CO-Umsatz von 55%
bei einem H2/CO-Verhältnis von 2 [259]. Neben Wasser können auch weitere sauerstoffhaltige
Moleküle wie etwa Kohlendioxid [260] oder Ethanol [261] als Oxidationsmittel dienen und zu
einer Deaktivierung durch Oxidation führen [250]. Die Zugabe von Methanol führte ebenfalls zur
Deaktivierung, jedoch durch Bildung von Metall-Träger-Verbindungen [262].
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Vergiftung
Bei der Vergiftung adsorbiert ein nicht reaktives/ungewolltes Molekül oder Element wie Schwefel
auf der Metalloberfläche (reversibel oder irreversibel). Es kann sowohl zu einer geometrischen
Blockade der aktiven Zentren als auch zu einer energetischen Veränderung der Oberfläche
kommen [263]. Dabei gilt Schwefel (H2S), nicht nur für Kobalt, als starkes Katalysatorgift. Die
Einflüsse von Schwefel auf Kobalt sind hauptsächlich auf die physikalische Blockade der Zentren
zurückzuführen, wobei ein Schwefelatom ca. zwei Kobaltatome blockiert [264]. Es wurde in der
technischen Anwendung ein Grenzwert für Schwefel von weniger als 0,02mgm−3

STP festgelegt [11].
Eine Abnahme der Aktivität für höhere Schwefelkonzentrationen ist bekannt [265–269].

Durch Zugabe von Schwefelwasserstoff in den Reaktor (in situ) konnten Bartholomew et al. für
sämtliche Schwefelgehalte ein Abnahme der Aktivität feststellen [269]. Andere Studien fanden bei
kleinen Konzentrationen von Schwefel keinen Einfluss auf die Aktivität [270, 271]. Eine steigende
Selektivität zu einem langkettigen Produkt (C4+) konnte ebenfalls für kleine Konzentrationen
von Schwefel bestimmt werden [269, 270]. Experimente, bei denen der Katalysator im Herstel-
lungsprozess mit Schwefel beschichtet wurde (ex situ), lieferten Ergebnisse gegensätzlich zu den
in situ Experimenten. Für geringe Schwefelgehalte konnte eine Veränderung der Selektivität hin
zu einem kurzkettigen und olefinreichen Produkt festgestellt werden, während der Einfluss auf
die Aktivität kontrovers bleibt [265–268].

Durch das Zuführen von Stickstoffkomponenten (NH3, NH4OH) im niedrigen ppm-Bereich
konnten Pendyala et al. eine Deaktivierung um ca. 50% feststellen [272]. Dieser Effekt konnte
nahezu unabhängig von der N-Konzentration gemessen werden, zeigte ein erhöhtes Olefin-zu-
Paraffin-Verhältnis und war durch Reduktion mit Wasserstoff reversibel [272]. Ein Anteil von
weniger als 50 ppb Stickstoffverunreinigungen im Synthesegas wird empfohlen [273].

Eine gesonderte Art der Vergiftung stellt das Zuführen von Metallen bzw. metallhaltigen
Verbindungen dar. Synthesegas aus Biomasse kann beispielsweise Spuren an Alkali- und
Erdalkalimetallen aufweisen [274–276]. Diese können bekannterweise als Promotor den Ka-
talysator beeinflussen und die Herkunft des Synthesesgases ist somit mit Bedacht zu wählen
[250].

Sintern
Bei dem Vorgang des Sinterns wird die aktive Oberfläche des Katalysators verringert, da die
hochdispers verteilten Co-Partikel zu größeren Partikeln agglomerieren. Dies ist thermodynamisch
durch die Verringerung der Oberfläche und somit der Oberflächenenergie beschreibbar [250].
Hohe Temperaturen beschleunigen diesen Prozess durch die erhöhte Oberflächenmobilität der
Metallatome.

Sintern wird meist als irreversibler Prozess angesehen, Saib et al. konnten diesen Prozess jedoch
umkehren [277]. Durch Oxidation-Reduktion-Zyklen konnten gesinterte Kobalt-Agglomerate
wieder zu kleineren Partikeln aufgespalten werden und somit die Dispersion erhöht werden
[277]. Eine Erklärung dieses Phänomens erfolgte mit dem Kirkendall-Effekt, welcher eine Volu-
menveränderung zweier benachbarter fester Phasen bei hohen Temperaturen beschreibt [277–
279].
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Kohlenstoff Sekundärreaktionen
Neben den klassischen FT-Produkten wie Kohlenwasserstoffen können auch weitere unerwünschte
kohlenstoffhaltige Sekundärprodukte entstehen. Neben der Bildung von Kohlenstoff (Koks)
durch die Boudouard-Reaktion, siehe Gl. (R 2.7), können sich ebenso Carbide (Co2C) oder
Kohlenstoffpolymere/Graphit (C–C–C) bilden [280]. Die Bildung von Koks kann jedoch mittels
Ruthenium als Edelmetallpromotor unterdrückt werden [281, 282]. Bei der Bildung der genannten
kohlenstoffhaltigen Sekundärprodukte muss jedoch die Anwesenheit von Wasserstoff beachtet
werden; mit steigendem Wasserstoff-Partialdruck werden die vorhandenen Kohlenstoffspezies
zügig zu Kohlenwasserstoffen umgewandelt [280]. Die Bildung von atomarem Kohlestoff ist unter
FTS-Bedingungen (bei Kobalt) selten, vor allem durch das H2/CO-Verhältnis von ca. 1 bis 2
unter Standard-FTS-Bedingungen [250, 280]. Weitere Forschungsgruppen konnten eine Bildung
von Carbid22 und eine daraus resultierende Deaktivierung des Katalysators feststellen [285, 286].

Reaktionen des Trägermaterials
Wie bereits in Kapitel 2.3.2.1 beschrieben, sind oxidische Materialien (Al2O3, SiO2, TiO2) die
meistgenutzten Träger für die FTS. Beobachtet werden kann eine Vermischung von Kobalt und
dem Trägermaterial; vor allem für niedrige Co-Beladungen kann das Metall in das Kristallgitter
diffundieren [287, 288]. Dies ist jedoch nur für die äußeren Schichten des Trägers von Bedeutung
[289]. Weitere Parameter, wie etwa der pH-Wert der Imprägnierlösung, nehmen ebenfalls Einfluss
auf diesen Metall-Träger-Komplex [290]. Erwartungsgemäß kann somit schon die Imprägnierung
die Bildung von Mischphasen hervorrufen. In der Literatur stellen jedoch das Kalzinieren [291–
294] und die Reduktion23 [295] die entscheidenden Bildungsschritte der Co-Oberflächen-Spezies
dar. Durch den Metall-Träger-Komplex entstehen schwer reduzierbare Kobaltspezies24 [194], die
nicht aktiv an der chemischen Reaktion teilnehmen. Durch den Einsatz von Edelmetallpromotoren
kann u.U. die Bildung der Komplexe unterdrückt werden [191]. Backman et al. führten außerdem
eine thermische Stabilität gegen Sintern auf den Metall-Träger-Komplex zurück [296]. Diese
fungiert als Anker und grenzt somit die Oberflächenbeweglichkeit von Kobalt ein [250].

Mechanische Abnutzung
Die mechanische Abnutzung kann sowohl als Verlust von Oberfläche aufgrund des Bruchs von
Formkörpern als auch durch Abrieb erfolgen [263]. Es kann somit zum Verlust von Katalysa-
tormaterial kommen. Dieses wird als feines Pulver aus dem Reaktorsystem ausgetragen und
kann zusätzlich etwaige vorhandene Filter verstopfen und im schlimmsten Fall das Endprodukt
verunreinigen [250]. Besonders für dynamische Reaktorsysteme mit mobilen Katalysatoren, wie
etwa in einer Wirbelschicht oder einem Blasensäulenreaktor, sind Abnutzungserscheinungen von
Bedeutung und beeinflussen sowohl das Produkt als auch die notwendige Reaktionsführung [139,
297, 298]. In Festbettreaktoren fallen dynamische (mechanische) Belastungen nicht an. Wei et al.
konnten für die meistgenutzten Trägermaterialien der FTS eine Abriebbeständigkeit von

22 Laut Literatur [283, 284] ist nach Ducreux et al. eine Verbindung zwischen der Bildung von Carbiden und dem
Reaktionsmechanismus zur Bildung von Kohlenwasserstoffen (Kettenwachstum) ersichtlich [285].

23 Beispielsweise die Reaktion von den Zwischenprodukt CoO und SiO2 zu Co2SiO4.
24 Ausgehend von einer Reduktion unter üblichen Bedingungen und ohne spezifische Promotoren.

- 26 -



2.4 Reaktoren und Prozessentwicklung in der Fischer-Tropsch-Synthese

γ-Al2O3 > TiO2(Rutil) > SiO2

feststellen [299]. Die Beladung mit Kobalt stärkt zum Teil die Abriebbeständigkeit, wie nach-
folgend ersichtlich, während Promotoren nur einen geringen Einfluss auf die Stabilität haben
[299].

Co-Al2O3 > Co-SiO2 > Co-TiO2(Rutil) � Co-TiO2(Anatas)

2.4 Reaktoren und Prozessentwicklung in der

Fischer-Tropsch-Synthese

Reaktoren für die Fischer-Tropsch-Synthese lassen sich vereinfacht in zwei Kategorien, unterschie-
den durch die Reaktortemperatur, unterteilen [51]. So wird die Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-
Synthese (LTFT) bei einer Temperatur von 200 bis 240 °C und die Hochtemperatur-Fischer-
Tropsch-Synthese (HTFT) bei einer Temperatur von 300 bis 350 °C betrieben [11]. In der LTFT
liegen im Reaktor drei Phasen vor, gasförmige Reaktanten/Produkte, flüssige Kohlenwasserstoffe
und fester Katalysator. Die LTFT dient hauptsächlich der Produktion von hochmolekularen
KWST/Wachsen [11]. In der HTFT liegen aufgrund der hohen Temperaturen nur zwei Phasen
vor, die gasförmigen Reaktanten/Produkte sowie der feste Katalysator [11]. Hauptprodukte sind
kurz- und mittelkettige Paraffine (Benzin - C5–C10) sowie unverzweigte Olefine (1-Olefine oder
auch α-Olefine) [11]. Das Hauptaugenmerk bei dem Design der Reaktoren liegt im Allgemeinen in
der Wärmeabfuhr, da es sich bei der Fischer-Tropsch-Synthese um eine stark exotherme Reaktion
mit einer Standardreaktionsenthalpie ∆RH

◦ von −152 kJmol−1 handelt [67]. Ein thermisches
Durchgehen des Reaktors muss unter allen Umständen vermieden werden.

2.4.1 Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese

In der Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese werden industriell sowohl Kobalt- als auch
Eisenkatalysatoren eingesetzt [11]. Zu den klassischen Reaktoren für dieses Syntheseverfahren zählt
der Rohrbündelreaktor (Abbildung 2.10 a), der ein einfaches Abführen flüssiger Reaktionsprodukte
am Ausgang des Reaktors erlaubt, da diese aus dem Reaktorbett tropfen [11]. Als weiterer
Reaktortyp findet der Blasensäulen-/Suspensionsreaktor (engl. slurry reactor, Abbildung 2.10 b)
Anwendung [11]. Das flüssige Produkt muss dann kontinuierlich abgezogen sowie der Katalysator
abgetrennt werden [11]. Neben den beiden klassischen Reaktorkonzepten gibt es auch immer
wieder Studien bezüglich der Adaption neuer Reaktorkonzepte, wie etwa dem des Cross-flow-
Reaktors [300].

Die ersten kommerziell genutzten Reaktoren im Jahr 1935 basierten auf dem Normaldruckver-
fahren der Ruhrchemie und waren Festbettreaktoren [15]. In dieser Anfangsphase wurde die
Katalysatorschüttung zwischen Platten angebracht. Diese wurden in einem Reaktorgehäuse
parallel zueinander angebracht; die Kühlung erfolgte durch verdampfendes Wasser in den Kühl-
rohren [11, 15, 178]. Die Siedewasserkühlung zeigt sich als sehr effektiv und basiert auf dem
Prinzip, dass Wasser am Flüssig-Gasförmig-Phasenübergang bei der gewünschten Temperatur
durch Einstellen des Sattdampfdrucks gehalten wird [15]. Durch den Phasenübergang wird die
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Gaseinlass

Dampf

Flüssigauslass

Kühl-
medium

Gasauslass

a) Rohrbündelreaktor mit
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Abb. 2.10: Technisch bewährte Reaktorsysteme für die Niedrig-Temperatur-FTS a) & b) und die Hoch-
Temperatur-FTS c) & d). (Abbildung erstellt in Anlehnung an Davis [51].)

überschüssige Energie dem System entzogen und gleichzeitig nutzbarer Dampf erzeugt [15]. In
heutigen industriellen Anwendungen wird der Katalysator als Schüttung in Rohren eingesetzt
und mit dem Kühlmedium umspült. In diesen Rohrbündelreaktoren werden Rohrdurchmesser
zwischen zwei bis fünf Zentimeter genutzt und die Rohranzahl variiert von mehreren hundert bis
zu über zehntausend Rohren bei einer Länge von über zehn Metern [178, 301]. Um Hotspots in-
nerhalb der Rohre zu minimieren, können beispielsweise Metall-Schwämme in den Reaktorbetten
eingesetzt werden, die das radiale Wärmeprofil positiv beeinflussen [302].

Ein wichtiger Parameter für den industriellen Einsatz ist der Druckverlust. Dieser spielt insbe-
sondere in Festbettreaktoren eine wichtige Rolle. Um diesen möglichst gering zu halten, werden
die Katalysatoren als Formkörper mit einem Durchmesser von 1 bis 3mm eingesetzt [53]. Dies
verursacht jedoch u.U. Stofftransportlimitierungen von Reaktanten und Produkten innerhalb
des Porensystems, wie sie in Anhang A.2 beschrieben werden. Für die Fischer-Tropsch-Synthese
werden über eine verminderte Reaktivität/Nutzungsgrad als auch über eine höhere Selektivität
zu kurzkettigen Kohlenwasserstoffe und Methan berichtet [303, 304]. Kruit et al. unterstellten
hierbei eine nichtlineare Abhängigkeit der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit über den Partikel-
querschnitt [305]. In bereits veröffentlichen Teilen dieser Arbeit konnte hingegen eine gesteigerte
Aktivität unter Verbrauch von Olefinen sowie eine veränderte Selektivität hin zu einem hochmo-
lekularem Produktspektrum beobachtet werden [243] (siehe auch Kapitel 5.3). Der derzeit größte
technische Einsatz von FTS-Festbettreaktoren erfolgt durch das im Jahr 2011 fertiggestellte
Pearl GTL Werk der Royal Dutch Shell PLC in Qatar. Dieses nutzt 24 Festbettreaktoren, jeweils
mit einem Gewicht von 1200 t und 29000 Rohren voll mit Katalysatormaterial, und zeigt die
Bedeutung der Festbett-LTFT [66]; siehe auch Kapitel 2.2.1 zum Stand der Technik.
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2.4 Reaktoren und Prozessentwicklung in der Fischer-Tropsch-Synthese

Bereits im Jahr 1938 begann die Weiterentwicklung der Reaktortechnik, insbesondere für die
eisenkatalysierte FTS [58]. Dies ist primär auf folgende Schwächen der Festbettreaktoren zurück-
zuführen [58]:

• ungenügende Wärmeabfuhr durch geringe Strömungsgeschwindigkeit,

• nicht homogene Gasbeaufschlagung aufgrund von Kanalbildung,

• Verkokung bei CO-reichem Synthesegas,

• geringe Flexibilität des Produktspektrums oder variable Selektivitäten sowie

• geringe Ausbeute von Produkt im Vergleich zum Reaktorvolumen bei einem hohen Bedarf
an Kühlfläche.

Aus diesen Gründen wurde in den Jahren von 1938 bis 195325 von Kölbe und Ackermann ein
Dreiphasen-Blasensäulenreaktor, auch Suspensionsreaktor, erforscht [306, 307]. Das Verfahren
wird als Rheinpreuß-Koppers-Verfahren bezeichnet [58]. Bei einer Simulationsstudie verschiedener
Reaktorarten (Suspensions-, Festbett-, Monolith- und Micro-Reaktor) für die LTFT konnten
Guettel et al. [308] feststellen, dass der Suspensionsreaktor den effektivsten Reaktortyp darstellt
und untermauern somit die vorherrschende Meinung bezüglich der Reaktionsführung zur Synthese
von Dieselkraftstoff [15]. Dieser Effekt wird auf die verminderte Stofftransportlimitierung im
Suspensionsreaktor zurückgeführt [308], da hier Katalysatorpartikel mit einem Durchmesser
zwischen 10 bis 200 µm eingesetzt werden können [53].

Im Blasensäulen-/Suspensionsreaktor nach Abbildung 2.10 b) befindet sich eine Mischung aus
Katalysatorpartikeln und flüssigen Produkten, während das Synthesegas von unten in das Bett
eingeblasen wird. Die gasförmigen Reaktionsprodukte können am Reaktorkopf entnommen werden.
Eine Kühlung erfolgt durch im Reaktor befindliche Kühlrohre mittels Siedewasserkühlung. Als
Nachteile des Suspensionsreaktors gelten sowohl das schwierige Scale-Up als auch die Separation
des Katalysator-Produkt-Gemisches [178]. Dagegen stehen die Vorteile eines (nahezu) isothermen
Prozesses [178]. Obwohl nur 25Vol.-% des Reaktorvolumens aus Katalysator besteht, weist er eine
höhere Produktivität als ein Festbettreaktor auf, der auf bis zu 60Vol.-% des Reaktorvolumens
mit Katalysator gefüllt ist [178]. Dies kann auf die bessere Nutzung des Katalysators und
die Möglichkeit einer höheren mittleren Betriebstemperatur zurückgeführt werden [178]. Die
Deaktivierungsmechanismen im Suspensionsreaktor sind vergleichbar zum Festbettreaktor, wobei
die Verkokung nur eine untergeordnete Rolle spielt [309]. Eine Vergiftung durch Schwefel im
Suspensionsreaktor ist jedoch problematischer, da durch das nicht fixierte Bett der gesamte
eingesetzte Katalysator betroffen ist [309]. Im Festbett ist zu Beginn der Anfangsbereich der
Katalysatorschüttung betroffen; anschließend wandert die Schwefelkontamination (bei weiterer
Schwefelzufuhr) als Adsorptions- bzw. Reaktionsfront durch die Katalysatorschüttung [309].

25 Mit Unterbrechung aufgrund des Zweiten Weltkrieges.
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2.4.2 Hochtemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese

Bei Temperaturen von 300 bis 350 °C werden in der HTFT Wirbelschichtreaktoren mit statio-
nären oder zirkulierendem Bett genutzt, siehe Abbildung 2.10 c) und d) [11, 63]. Die Vorteile von
Wirbelschichtsystemen sind das Verhalten des Bettes ähnlich einer Flüssigkeit, die (nahezu) homo-
gene Temperaturverteilung, schnelle Durchmischung sowie die hohe Sicherheit gegen thermisches
Durchgehen [60]. Dem entgegen steht ein breites Verweilzeitspektrum, der Austrag von Katalysa-
tormaterial und Verschleiß von Anlagenteilen durch mechanische Abnutzung von Katalysator
und Anlage [60]. In der HTFT werden ausschließlich Eisenkatalysatoren eingesetzt, da Kobaltka-
talysatoren bei den gewählten Temperaturen ein Übermaß an Methan produzieren [11]. Bei den
Temperaturen der HTFT entstehen nur gasförmige Produkte; ein Verkleben und Agglomerieren
von Feststoffpartikeln (z.B. feine Katalysatorpartikel) ist aufgrund von Adhäsionskräften mit
einer Flüssigphase ausgeschlossen.

Der erste kommerzielle stationäre Wirbelschichtreaktor wurde im Jahre 1951 von der Carthage
Hydrocol Inc. in Brownsville, Texas, errichtet. Es wurde jedoch schon 1957 aufgrund von Scale-up-
Problemen, nötigen Modifikationen und einem steigenden Erdgaspreis wieder abgeschaltet [15, 59–
61]. Die 1956 von der M. W. Kellogg Company entwickelten [61, 310] und von der SASOL (South
African Synthetic Oil Limited) in Südafrika eingesetzten Reaktoren nutz(t)en eine zirkulierende
Wirbelschicht (Synthol-Prozess) [11, 15, 62, 63]. Auf diesem System bauten die zwei ca. 25 Jahre
später entstandenen Werke der SASOL auf [11]. Als Weiterentwickelung zeigte sich in den 1990er
Jahren der Sasol-Advanced-Synthol-Prozess (SAS), und ein Großteil der Synthol-Reaktoren
wurde durch diese ersetzt [63]. In dem Sasol-Advanced-Synthol-Prozess findet, im Vergleich zur
zirkulierenden Wirbelschicht des Synthol-Prozesses, eine stationäre Wirbelschicht Anwendung
[63]. Der SAS-Prozess gilt als aktueller Standard. Die Durchsetzung des Sasol-Advanced-Synthol-
Prozesses gegen die zirkulierende Wirbelschicht kann damit begründet werden, dass ein höheres
Katalysator-zu-Gas-Verhältnis vorliegt, die kleineren Abmessungen eine Einsparung von 18% der
Baukosten ermöglichen und durch die erhöhte Nutzung der Abwärme mehr Dampf zur Verfügung
steht [63]. Die Unterhaltskosten konnten beachtlich reduziert werden, da durch die geringeren
Strömungsgeschwindigkeiten der Abrieb innerhalb der Anlage auf ein vernachlässigbares Maß
reduziert werden konnte [11]. Weiterhin fanden Steynberg et al., dass nur 41% der benötigten
Energie im Vergleich zu einem klassischen Synthol-Prozess zugeführt werden muss [63]. Die
HTFT-Prozesse (Synthol als auch SAS) zeichnen sich durch ihren hohen Anteil an kurzkettigen
KWST mit hohem Olefinanteil im Vergleich zum LTFT-Festbettreaktor aus [62, 63]. Für den
Sasol-Advanced-Synthol-Prozess werden Selektivitäten von 9% zu hochmolekularen Produkten
sowie zu 70% Olefinen im C5–C10-Schnitt angegeben [63].
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3 Ziel und Umfang der Arbeit

Die vorliegende Arbeit beschäftigt sich mit der Herstellung von Einsatzstoffen für die Feinchemi-
eindustrie. Es sollte ein Schnitt von C3–C8-1-Olefinen mittels Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-
Synthese (200–240 °C) hergestellt werden. Selektivität und Aktivität von FTS-Katalysatoren kann
stark durch die Wahl von Promotoren beeinflusst werden. Es dürfen dabei jedoch die Einflüsse
der Reaktionsbedingungen sowie der späteren technischen Bedingungen nicht vernachlässigt
werden, somit ergaben sich nachfolgende Aufgabengebiete:

Katalysatorscreening bezüglich einer maximierten Zielfraktion
Durch eine vorangegangene Literaturstudie sollten Katalysatorsysteme gefunden werden, die
sowohl die benötigte Selektivität zu 1-Olefinen aufweisen als auch eine Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit mit maximaler Fraktionsausbeute im gewünschten Kettenlängenbereich C3–C8,
siehe Abbildung 3.1. Anschließend sollen die vielversprechendsten Katalysatorsysteme syntheti-
siert und im Reaktor hinsichtlich Aktivität und Selektivität untersucht werden. Hierfür erfolgten
Versuche bei den gewählten Standardbedingungen von 20 bar (2MPa), 210/220 °C, einem Was-
serstoff zu Kohlenmonoxid Verhältnis von H2/CO = 2/1 und einem Umsatz von etwa 10%.
Bei Untersuchungen von Eisenkatalysatoren sollte neben Kohlenmonoxid auch Kohlendioxid als
C-Quelle genutzt werden, so dass CO durch CO2 ersetzt wird.
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Abb. 3.1: Theoretischer Massenanteil ωC an Kohlenstoff der Zielfraktionen C3–C8 sowie der Restfraktionen
in Abhängigkeit der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α.
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3 Ziel und Umfang der Arbeit

Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die Selektivität
Mit dem geeignetsten Katalysator aus dem durchgeführten Katalysatorscreening sollten der
Einfluss der Temperatur T, des Gesamtdruckes p, des CO-Umsatzes χCO sowie der CO- bzw. der
H2-Konzentration cCO/cH2 auf die 1-Olefin-Selektivität SOlefin sowie auf die Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit α untersucht werden. Das Ziel ist dabei, möglichst das theoretische Optimum
nach Abbildung 3.2 zu erreichen. Weiterhin sollten aus den vorhandenen Daten Aussagen über
die Reaktionskinetik erfolgen.

Einsatz unter technischen Bedingungen
Um eine Aussage über die technische Relevanz des Katalysators zu geben, sollte der Einfluss
von Stofftransportphänomenen untersucht werden. Hier war von besonderem Interesse, ob es
durch die reaktiven 1-Olefine zu Sekundärreaktionen kommt und ob die erzielten Ausbeuten
der C3–C8-Fraktion unverändert bleiben. Ein technischer Betrieb bei Umsätzen von 10% wäre
unwirtschaftlich. Somit waren Untersuchungen bei unterschiedlichen Umsätzen notwendig.
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Abb. 3.2: Theoretischer Massenanteil ωC an Kohlenstoff der Zielfraktionen C3–C8 in Abhängigkeit der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α. Hervorgehoben mit ist das theoretische Optimum mit
einer Selektivität von SC3−C8 von 59,8% bei einer Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α von
0,66.
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4 Experimentelle Methoden und
Versuchsauswertung

Im folgenden Kapitel werden die Laboranlage, die genutzten Methoden sowie die Versuchsauswer-
tung beschrieben. Um dieses Kapitel übersichtlich zu gestalten, wird auf langwierige Herleitungen
verzichtet. Diese sind im Anhang B zu finden; Querverweise erfolgen an entsprechender Stelle.
Das Hauptaugenmerk lag auf der Selektivität und Aktivität des Katalysators und es werden die
analytischen Methoden und Vorgehensweisen erläutert, mit denen die Katalysatoren bewertet
wurden. Die Gliederung des gesamten Kapitels spiegelt die experimentelle Vorgehensweise wider:
Zu Beginn wird ein Katalysator mit definierter Zusammensetzung hergestellt und nachfolgend
charakterisiert. Um die Aktivität und Selektivität des Katalysators zu bestimmen, wird er in
einen Festbett-Fischer-Tropsch-Rohrreaktor eingebaut, aktiviert und betrieben bis ein stationärer
Betriebspunkt vorliegt. Erst bei stationärem Betrieb ist es möglich Messungen bezüglich der
Selektivität und Aktivität durchzuführen und somit den Katalysator vollständig zu beschreiben.

4.1 Herstellung von geträgerten Katalysatoren

Nachfolgend wird das Prinzip und Vorgehen der Katalysatorsynthese der in dieser Arbeit genutz-
ten Katalysatoren kurz beschrieben. Für die detaillierte Beschreibung der Katalysatorsynthese
wird auf den Anhang B.10 verwiesen.

Die Katalysatorsynthese erfolgte für die Kobaltkatalysatoren über die Nass- und die Porenvo-
lumenimprägnation. Hierfür wurde das Trägermaterial in eine Metallsalzlösung gegeben. Die
Konzentration an Metallsalzen wurde nach Bedarf angepasst. Durch anschließendes Abziehen
des Lösungsmittels, Kalzinieren und eventuelles Mahlen wurden die in dieser Arbeit genutzten,
geträgerten Kobaltkatalysatoren hergestellt (vgl. Abbildung B.13). Die Methoden unterscheiden
sich hauptsächlich in der unterschiedlich angesetzten Metallsalzlösung.

Bei der Nassimprägnierung wird durch die Masse an Trägermaterial und dem gewünschten Grad
an Co-Beladung festgelegt, wieviel Kobaltsalz in Wasser gelöst wird. Sämtliches gelöstes Kobalt
wird auf dem Trägermaterial abgeschieden; ein vollständiges Abziehen des Lösungsmittels ist
notwendig. Für die Porenvolumenimprägnierung wird eine Metallsalzlösung mit einer definierten
Konzentration angesetzt, welche sich aus dem Porenvolumen und der gewünschten Beladung
ergibt. Die Vorgehensweise zur Berechnung der Einwaagen an Metallsalzen wird in Anhang
B.10 ausführlich behandelt. Der Vorteil der Porenvolumenimprägnierung liegt in der einfacheren
Anwendung jedoch auf Kosten eines höheren Co-Bedarfs.

Die Eisensinterkatalysatoren wurden nach Rottig und Falbe hergestellt [58, 311]. Die Metalloxide
wurden entsprechend der gewünschten Zusammensetzung gemischt und in einer Kugelmühle
vermahlen. Nach dem Trocknen erfolgte ein Sinterprozess bei 1100 °C. Anschließend wurde der
gesinterte Katalysator erneut gemahlen (siehe Abbildung B.12).
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4.2 Methoden der Charakterisierung von Katalysatoren

Für die Charakterisierung der Katalysatoren kamen die in Abbildung 4.1 aufgelisteten Methoden
zur Anwendung:

Optische 
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• Elementgehalt 

Energiedispersive
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• Elementgehalt
• Elementverteilung 

Temperaturprogrammierte
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Abb. 4.1: Übersicht von Methoden und Untersuchungsparametern für die Charakterisierung eines FTS-
Katalysators.

Optische Emissionsspektrometrie
Die Bestimmung des Metall- respektive Elementgehaltes der Katalysatoren erfolgte mittels
optischer Emissionsspektrometrie (ICP-OES - Inductively Coupled Plasma - Optical Emission
Spectrometry). Es wurde ein Optima 7300 DV von Perkin Elmer verwendet. Um die Pro-
be aufzuschließen, wurde ein Mikrowellen-Königswasseraufschluss angewandt (Tmax = 240 °C,
pmax = 60bar, 60min). Reste vom Träger wurden abfiltriert, die Metalle jedoch vollständig gelöst.
Eine Verdünnung zur Unterschreitung der max. Analysekonzentration erfolgte auf Grundlage der
theoretischen Erwartungswerte.

Stickstoffphysisorption
Für die Untersuchungen mittels Stickstoffphysisorption (BET/BJH) wurde der Physisorptionsana-
lysator Gemini V der Firma Micromeritics wendet. Die Probenvorbereitung (100 °C, ≤ 400Pa,
12 h) erfolgte in einem VacPrep 061. Die Bestimmung der Katalysatoroberfläche erfolgte in
dem linearen Bereich der Adsorptionsisotherme (0,05≤ p p−1

0 ≤ 0,3) nach der BET-Methode
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4.2 Methoden der Charakterisierung von Katalysatoren

[312]. Das kumulierte Porenvolumen wurde bei p p−1
0 =0,98 und die Porenradienverteilung nach

der BJH-Methode [313] aus dem Desoptionsast der Isotherme bestimmt. Für eine genauere
Berechnung sei auf Pöhlmann verwiesen [67]. Die ausgegebenen Werte werden immer auf die
eingewogene Probenmasse bezogen. Durch die variable Beladung mit Metallen steht somit bei
gleicher Probenmenge unterschiedlich viel poröses (Träger)Material zu Verfügung. Für eine
Vergleichbarkeit werden das Porenvolumen VPore sowie die Katalysatoroberfläche AKat um die
Beladung an Metallen ωm,ges nach Gl. (4.1) und (4.2) korrigiert.

VPore,k =
VPore

1− ωm,ges
(4.1) AKat,k =

AKat
1− ωm,ges

(4.2)

Quecksilberporosimetrie
Bei der Quecksilberporosimetrie (HG-Poro) handelt es sich um ein Verfahren zur Bestimmung des
Porendurchmessers dPore von porösen Stoffen (und daraus ableitbarer Größen) im makro- und
mesoporösem Bereich von 5 nm≤ dPore≤ 500µm. Bei diesem Verfahren wird Quecksilber in die
Poren gedrückt. Über die sog. Washburn-Gleichung (4.3) kann somit z.B. der Porendurchmesser
dPore in Abhängigkeit des Kontaktwinkels θ, der Oberflächenspannung σ, des (Gas-)Druckes pG
und des hydrostatischem Drucks pL für zylindrische Poren berechnet werden [314, 315]. Für die
Analysen dieser Arbeit wurde das Porosimeter Micromeritics AutoPore III verwendet.

pL − pG = −4 · σ · cos(θ)
dPore

(4.3)

Energiedispersive Röntgenspektroskopie
Die energiedispersive Röntgenspektroskopie (EDX) wurde in Kombination mit einem Raster-
elektronenmikroskop vom Typ JSM-840A der Firma Jeol durchgeführt. Als Detektor diente
ein Si(Li)-Detektor (6506, Oxford Instruments) in Kombination mit einem super atmospheric
thin window (SATW-Fenster) bei einer Beschleunigungsspannung von 14 kV und 2 · 10−6 mbar.
Durch die Messungen mittels EDX wurde die Metallverteilung innerhalb der Katalysatorpartikel
bestimmt. Die Partikel wurden hierfür nach Abbildung 4.2 abgeschliffen und untersucht.

Röntgendiffraktometrie
Für die Untersuchungen mittels Röntgendiffraktometrie (XRD) kam ein Pulverdiffraktometer
(Bragg-Brentano-Anordnung) vom Typ Bruker D8 Advanced mit einem energiedispersiven De-
tektor Bruker Lynxeye XE zum Einsatz. Es wurde die Cu-Kα-Strahlung verwendet. Durch die

Partikelschni�e

Schni�ebene Externe
Anregung Emission

x
z

y
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z

y
Quer-MessungLängs-Messung

Abb. 4.2: Schnitt durch den Katalysatorpartikel für die EDX-Messungen sowie die durchgeführten Längst-
und Quer-Messungen.
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4 Experimentelle Methoden und Versuchsauswertung

Messzelle Anton Paar XRK900 kann die zu analysierende Probe zwischen 25 °C und 900 °C
temperiert werden. Durch eine Gasversorgung mittels Massendurchflussreglern vom Typ Bronk-
horst El-Flow Select und einem Hinterdruckregler ist es möglich, die Messzelle bei Drücken von
bis zu 10 bar in definierter Gasatmosphäre (CO, H2, N2) zu untersuchen und somit operando
Veränderungen von Metallphasen der Katalysatoren zu detektieren. Der Probenhalter wurde mit
Pulvern (dP≤ 150µm) von einer Probenmasse mProbe zwischen 200 und 300mg beladen.

Für die Auswertung der Diffraktogramme kam die Software DIFFRAC.SUITE von Bruker zum
Einsatz. Die Phasenzuordnung erfolgte über DIFFRAC.EVA mit den hinterlegten Datenbanken
Crystallography Open Database und PDF-2. Mittels Rietveld-Methode (Fundamental-Parameter-
Methode) in der Software TOPAS 4.2 erfolgte die quantitative Phasenanalyse. Für die Auswertung
des Reduktionsgrades wird auf Anhang B.2 verwiesen.

Temperaturprogrammierte Reduktion
Die temperaturprogrammierte Reduktion (TPR) erfolgte an einem Micromeritics AutoChem
II 2920. Es wird die Probe mit Wasserstoff (10Vol.-%, Rest Argon) überspült und dabei auf
360 °C erhitzt. Die Heizrate von 10Kmin−1 ist dabei höher als die Heizrate bei der Aktivierung
des Katalysators im Reaktor (3–5Kmin−1). Durch einen Wärmeleitfähigkeitsdetektor (WLD)
wird der Verbrauch an Wasserstoff quantifiziert. Anhand des H2-Verbrauches kann bei bekannter
Co-Beladung auf den Reduktionsgrad rückgeschlossen werden. Es sei ebenfalls auf Anhang
B.8 verwiesen. Aus der TPR-Darstellung können die Reduktionstemperaturen der einzelnen
Reduktionsreaktionen in Form von H2-Verbrauchsmaxima (Peaks) abgelesen werden, siehe auch
Abbildung B.9.

Temperaturprogrammierte Desorption
Bei der temperaturprogrammierten Desorption (TPD, auch thermische Desorptionsspektroskopie
TDS genannt), wird die Desorptionsenergie ermittelt. Für die Messung der Desorptionsenergie von
Kohlenmonoxid ED,CO und Wasserstoff ED,H2 mittels TPD wurde, wie für die TPR Messungen,
ein Micromeritics AutoChem II 2920 verwendet. Es wurden für die Analyse Gasgemische mit
Wasserstoff (10Vol.-%, Rest Argon) und Kohlenmonoxid (5Vol.-%, Rest Helium) verwendet. Die
Probe wurde im adsorbathaltigem Trägergas von 350 °C auf 50 °C gekühlt, dann kurz (10min)
mit reinem Trägergas gespült und abschließend bei verschiedenen Heizraten (5 bis 50Kmin-1)
auf 350 °C aufgeheizt. Die desorbierte Menge an CO oder H2 wird mittels WLD in Abhängigkeit
von der Probentemperatur ermittelt. Für ein genaueres Vorgehen in dieser Arbeit sei auf den
Anhang B.8 verwiesen. Die Auswertung erfolgte mittels MatLab (9.2.0.538062 - R2017a).

Thermogravimetrie
Die Thermogravimetrie (TG) wurde in dieser Arbeit sowohl zur Bestimmung von Porenfüllgraden
FPore (organische Komponenten) des Katalysators als auch zur Bestimmung der thermischen
Zersetzung herangezogen. Für die Bestimmungen wurden Thermowaagen des Typs EXSTAR
6000 von Seiko Instruments Inc. verwendet. Die thermische Zersetzung (Kinetik) wird sowohl
in Helium- als auch in Stickstoffumgebung bei unterschiedlichen Heizraten zwischen 0,1 bis
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10Kmin-1 bestimmt, es sei an dieser Stelle jedoch auf Heym und den Anhang B.1 verwiesen
[316]. Für die Bestimmung des Porenfüllgrades FPore wurden die Proben in einem Gasgemisch
(98Vol.-%N2, 2Vol.-%O2) bei 1000 °C (10Kmin−1) ausgeheizt. Aus dem Gewichtsverlust der
Probe ∆m, der Dichte der organischen Komponente ρOrg und dem Porenvolumen VPore ist nach
Gl. (4.4) der temperaturabhängige Porenfüllgrad FPore bestimmbar. In Rahmen dieser Arbeit
wird der Porenfüllgrad nur bei Raumtemperatur angegeben.

FPore =
∆m · ρorg
VPore

(4.4)

4.3 Aufbau der Fischer-Tropsch-Laboranlage

Der Aufbau einer FTS-Laboranlage lässt sich grob in vier Bereiche einteilen, die nachfolgend im
Detail erörtert werden sollen. Es sei hier im Vorfeld auch auf das Anlagenschema in Abbildung
4.3 hingewiesen. Die vier Anlagenbereiche lauten wie folgt:

• Gaszuführung: Einstellen der Gasvolumenströme und ihrer Zusammensetzung.

• Reaktor: Rohrreaktor mit Festbettschüttung.

• Produktabscheidung: Teils druckloser Abschnitt mit Produktanalytik und -abscheidern.

• Regelung: Regelung und Steuerung des Messaufbaues

Bei der Gaszuführung handelt es sich um die komplette Versorgung der Anlage mit Edukten
und sonstigen Prozessgasen. Die Versorgung der Anlage erfolgt aus einer baulich getrennten
Gasversorgung über entsprechende Versorgungsleitungen. Es stehen dort die Einsatzgase in
50 l-Flaschen zur Verfügung. Es ist eine Versorgung mit CO/H2 (1

3 CO, 2
3 H2), H2 (5.0), N2

(5.0), CO (2.5), He (4.6), CO2 (4.5), synthetische Luft (5.0) und Cyclopropan als interner
Standard (1Vol.-% C3H6, Rest N2) möglich. Alle Gase werden mittels Druckminderern auf einen
Leitungsdruck von 50 bar beschränkt. Sämtliche Gase können über Absperrhähne außerhalb des
Autoklavenraumes abgeriegelt werden, wenn es zu Betriebsstörungen der Anlage kommen sollte.

Wie in Abbildung 4.3 ersichtlich, werden die Volumenströme durch Massenstromregler (MFC)
gesteuert. Es wurden MFCs vom Typ El-Flow select der Firma Bronkhorst verwendet. Zur
Steuerung der Vordrücke und um Druckschwankungen in den Zuleitungen zu dämpfen, wurden
Druckminderer von Vigour verwendet. Ein Rückschlagventil samt Kugelhahn verhindern einen
Rückschlag der Gase aus dem System auf ungenutzte MFCs. Weiterhin ist ein digitaler Drucksensor
(Keller, Typ PA-21Y, 0–50 bar) sowie ein federgelagertes Sicherheitsventil vor dem Reaktor
vorhanden, um den Reaktionsdruck zu überwachen.

Der Reaktor ist ein gepackter Festbettreaktor. Dieser besteht aus einem 52 cm langem Stahl-
rohr mit einem Innendurchmesser von 14mm sowie einem Co-Axialem Thermoelement(TE)-
Führungsrohr (da = 3mm). Mit Hilfe eines Abstandshalters wird die Schüttung in Position

- 37 -



4 Experimentelle Methoden und Versuchsauswertung

PI

1

V1 DM1 RV1 V2

PI

2

PI

3

V3 DM2 RV2 V4

PI

4

ÜV1

PI

5

V5 DM3 RV3 V6

PI

6

V7 RV4 V8

DM3

RV5
V10

PI
9

ÜV2

FI

1

V9

DWH1

DWH2

DWH4

MKP

F

V11

VCR1

V12T+

VCR2

V13T+

NV1T+

HDVT+

HAT+NV2T+

LKFEKFTKF

TIR
1

TIR
2

TIRC
1

PI
8

4
TIRC

TIR
4 TIRC

2

TIR
2

3
TIRC TIR

3

Bypass

PIR
2

PIR
11

FIRC

2
FIRC

3
FIRC

4
FIRC

5
FIRC

FTR

PI

7

FI

2

GA

DWH3

GC

DM Druckminderer HA Heißabscheider T+ beheizt

DWH Drei-Wege-Hahn HDV Hinterdruckregler TIR Temperatursensor

EKF Eiskühlfalle (0 °C) LKF Luftkühlfalle (25 °C) TIRC Temperaturregler

F Filter MKP Membrankolbenpumpe TKF Trockeiskühlfalle (-80 °C)

FIRC Massendurchflussregler NV Nadelventil ÜV Überdruckventil

FTR Fischer-Tropsch Reaktor PI Manometer V Ventil

GA Gasanalyse PIR Drucksensor VCR Quetschkupplung

GC Gaschromatograph RV Rückschlagventil

CO2

H2 / CO

H2

N2

C3H6

Abgas

Abgas

Abgas

Abgas

Abgas

Abb. 4.3: R&I-Schema des FTS-Reaktorsystems mit Durchsätzen von bis zu 45 l h−1 Synthesegas und
55 cm3 Material (Katalysatorschüttung). Durch markierte Leitungen besitzen eine elektri-
sche Temperierung.
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gehalten. Die isotherme Zone reicht über 37,5 cm vom Abstandshalter bis zum Ende des TE-
Führungsrohres. Somit ist es möglich, Material mit einem Volumen von maximal 55 cm3 einzu-
füllen. Durch eine dünne Schicht Glaswolle (≈ 1mm) wird ein Durchrieseln des Materials durch
das Gitter des Abstandshalter verhindert, wie in Abbildung 4.4 ersichtlich.

Um eine gleichbleibende Verteilung der Wärme zu gewährleisten, wurde der Rohrreaktor mit einem
Aluminiumblock ummantelt. Dieser hat einen Außendurchmesser von 120mm und ermöglicht
es, im Standardversuch eine Temperaturschwankung von < 1K über die gesamte Bettlänge zu
halten (gemessen über das zentrale (TE)-Führungsrohr). Durch den umliegenden Heizmantel der
Firma Horst (max. 450 °C) kann die Betttemperatur geregelt werden.

Um ein Entfernen des Rohrreaktors für Reinigung und Beschickung zu ermöglichen, wurde
dieser mittels VCR-Kupplungen und Edelstahldichtscheiben mit der Gaszuführung und der
Produktabscheidung verbunden. Weiterhin wurde ein Bypass realisiert, mittels dem durch
Ventilschaltungen (Abbildung 4.3) die Gase an der Katalysatorschüttung vorbei geleitet werden
können. Somit wird eine Ermittlung von Eingangsströmen ohne Katalysatoreinfluss ermöglicht.

In der Produktabscheidung werden die bei Raumtemperatur flüssigen Kohlenwasserstoffe aus
dem Abgasstrom abgetrennt. Dieser Bereich teilt sich in eine Hoch- und Niederdrucksektion auf.
Aus dem Reaktor kommend wird das heiße Produktgas über eine beheizte Leitung (150 °C) in
den Heißabscheider geleitet. In diesem werden bei 140 °C und Reaktionsdruck pReak die bei diesen

ሶ𝑉

120 mm

3 mm

14 mm

Heizmantel

Mineralwolle

Reaktorrohr

Sand

Katalysator

Aluminium

Abstandshalter

Thermoelement
Führungsrohr

Mineralwolle

Schüttung mit
Vmax = 55 cm³

37
5 

m
m

52
0 

m
m

Abb. 4.4: Längsschnitt durch den Festbettreaktor der FTS-Anlage. Es handelt sich um keine maßstabsge-
treue Skizze; sie soll vielmehr den prinzipiellen Aufbau des Reaktors verdeutlichen.
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Bedingungen flüssigen KWST aufgefangen. Es kann maximal ein Produktvolumen von 2ml im
Heißabscheider aufgefangen werden. Nach der Abscheidung der nicht gasförmigen KWST wird
der Gasstrom im Hinterdruckregler HDV (150 °C) vom Reaktionsdruck auf Umgebungsdruck ent-
spannt. Nachfolgend sind zwei Kühlfallen bei Raumtemperatur (25 °C) und in einem Eiswasserbad
(0 °C) geschaltet. Durch diese ist es möglich, weitere Kohlenwasserstoffe auszukondensieren. Eine
Verteilung der KWST in den Kühlfallen ist in Abbildung B.3 ersichtlich. Sollten die Kühlfallen
bei hohen Produktströmen zufrieren oder verblocken, ist ein federgelagertes Sicherheitsventil
als Notablass montiert. Der Volumenstrom an internem Standard, Cyclopropan in Stickstoff,
wird dem Abgasstrom vor den Kühlfallen beigefügt, um eine vollständige Durchmischung des
Produktgases und des Standards sicherzustellen.

An die Kühlfallenkaskade ist nachfolgend die Online-Analytik angeschlossen. Der Produktgas-
strom verlässt die Eiskühlfalle über eine geheizte Leitung, um weiteres Kondensieren zu verhindern.
Über ein Nadelventil kann ein Überdruck in der Produktabscheidung nach dem HDV von ca.
100 hPa erzeugt werden. Dieser Überdruck ist nötig, um den Produktstrom über den Online-
Gaschromatographen (GC), siehe Kapitel 4.5.1, zu leiten. Vor dem Nadelventil wird ein Teil des
Produktgasstromes zum Online-GC weitergeleitet. Für die Verbindung zwischen der Gasleitung
und dem GC wird ein Heizschlauch der Firma Winkler (3,5m, 525W, ϑmax = 300 °C) verwendet.
Die GC-Messparameter werden im Anhang B.7 aufgeführt.

Für die Bestimmung der Aktivität folgte dem Nadelventil ein Gasanalysator in Parallelschaltung
zum Abgasstrom, siehe auch Kapitel 4.5. Durch diesen kann die Gaszusammensetzung für die
Bestandteile CO, CH4, CO2 und H2 bestimmt werden. Der zugehörige Volumenstrom wird
separat durch ein 100ml oder 250ml Seifenblasensteigrohr ermittelt. Um die Gasanalytik vor
nicht kondensiertem Produktwasser und KWST zu schützen, ist dem geheizten Nadelventil
eine Tieftemperaturkühlfalle (-79 °C) nachgeschaltet. Der verbleibende Produktgasstrom wird
anschließend dem Abgas zugeführt.

Die zentrale Regelung der Versuchsanlage erfolgte über den angeschlossenen Messrechner. Die
MFCs wurden über die Software FlowView V1.22 auf LabView Basis über eine RS232 Verbin-
dung angesteuert. Die Temperatursteuerung des Reaktors und der einzelnen Leitungsabschnitte
erfolgte über Omega Temperaturregler vom Typ CN7800 und der Konfigurationssoftware des
Geräteherstellers. Die Steuerung der GC-Zuleitung wurde nicht digital erfasst und erfolgte über
einen Steuerkasten mit Relais. Die Ausgabewerte der Gasanalyse, der Drucksensoren und der
Thermoelemente erfolgte ebenfalls über eine RS232 Schnittstelle samt Datenausgabe in einer
eigens programmierter Software in Visual Studio 2012. Bei den eingesetzten Thermoelementen
handelt es sich durchweg um Thermoelemente vom Typ K.
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4.4 Versuchsdurchführung

Vor Versuchsbeginn wurde die Anlage gründlich gereinigt und die produktführende Leitung vor
dem Heißabscheider mit 2-Propanol gewaschen, um etwaige Katalysatorpartikel oder Produkte
aus vorausgegangenen Versuchen aus dem System auszuwaschen. Die Kobaltkatalysatoren wurden
so abgewogen, dass sich ca. 400mg Kobalt im System befinden. Für Eisenkatalysatoren galt ein
Richtwert von 8 g Katalysator.

Für die Bestimmung der Aktivität und Selektivität des Katalysators wurden Partikel von
dP ≤ 150 µm verwendet, um einen Diffusionseinfluss auszuschließen. Diese Annahme unterliegt
den Beobachtungen von Pöhlmann et al. für Katalysatoren mit hoher Aktivität sowie von Post et
al., die einen Grenzwert von dP ≈ 0,75mm beobachtet haben [317, 318]. Die Annahmen konnten
durch eigene Messungen validiert werden.

Bei der FTS handelt es sich um eine stark exotherme Reaktion und die Katalysatorschüttung
wurde aus diesem Grund vor dem Einbau mit Quarzsand (SiO2) verdünnt. Für die aufgemahlenen
Katalysatoren wurde Quarzsand mit einem Partikeldurchmesser von dP ≈ 250 µm verwendet, für
die groben Partikel im Millimeterbereich ein Partikeldurchmesser von dP ≈ 1–3mm. Durch das
Verdünnen sollten Hotspots verhindert und eine isotherme Temperaturverteilung gewährleistet
werden. Das Massenverhältnis der Verdünnung (mSand/mKat) betrug in der Regel 4 bis 10.

Die Aktivierung des Katalysators erfolgte durch Reduktion der katalytischen Metallzentren. Der
Reaktor wurde für die Aktivierung in einem Gasgemisch aus 20Vol.-% H2 und 80Vol.-% N2 mit
3Kmin-1 auf 360 °C aufgeheizt, für drei Stunden gehalten, darauf für zwei Stunden bei 100Vol.-%
H2 betrieben und abschließend in reinem Stickstoff inertisiert und abgekühlt (siehe auch Tabelle
B.5). Auf die Reduktion erfolgt das Anfahren des Reaktors wie in Tabelle B.6 beschrieben. Um
einen stationären Betrieb (keine weitere zeitliche Veränderung der Aktivität oder Selektivität)
zu gewährleisten, wurde der Katalysator bei 210/220 °C, 20 bar und H2/CO = 2 (χCO ≈ 10%)
einlaufen gelassen. Darauffolgend kann die Charakterisierung des Katalysators, wie in Kapitel
4.5 beschrieben, erfolgen. Bei Parametervariationen am eingelaufenen SiO2-Träger-Katalysator
hat sich gezeigt, das nach ca. 8 h TOS ein erneuter stationärer Zustand26 bezüglich Umsatz
und gasförmiger KWST erreicht wird. Dieser Zeitraum konnte ebenfalls von Müllner festgestellt
werden [319].

26 Bei der Analyse der flüssigen Produkte nach einer Parametervariation sind Zeiten von 4 d einzuhalten, da
sich das flüssige Produkt in den Poren erst vollständig tauschen muss [67]. In dieser Arbeit erfolgten nur
Untersuchungen der gasförmigen Produkte und des Umsatzes nach einer Parametervariation.
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4.5 Methoden der Permanentgas- und Kohlenwasserstoff-Analytik

In diesem Kapitel soll auf das experimentelle Vorgehen zur Bestimmung des Produktspektrums
eingegangen werden. Zuerst werden die genutzten Messinstrumente vorgestellt. Anschließend
erfolgt eine Beschreibung der Probennahme und Probenaufbereitung, um eine qualitative und
quantitative Analyse zu ermöglichen.

4.5.1 Messinstrumente für die Permanentgas- und Kohlenwasserstoff-Analytik

Gasanalyse
Mittels eines Gasanalysators vom Typ NGA 2000 der Firma Fisher-Rosemount wurden die
Permanentgase, respektive der Gasphasenanteil der jeweiligen Komponente ϕi (CO, CO2, CH4

und H2) am Reaktorausgang bestimmt. Die Bestimmung von CO, CO2 und CH4 erfolgt mittels
einem nichtdispersivem Infrarotsensor; H2 wird über einen Wärmeleitdetektor bestimmt.

Gaschromatographie
Im Rahmen dieser Arbeit wurden drei Gaschromatographen (GC) genutzt:

• Online-GC – Mittels des Online-GC wurden die gasförmigen C1–C12 Kohlenwasserstoffe
detektiert. Dabei wurde ein Agilent Technologies 7890 B GC-System mit einem kombinier-
tem FID/WLD Detektorsystem genutzt. Als Säulen wurden sowohl eine CP-Sil PONA CB
als auch eine ShinCarbon mit einer RTX-Sulfur als Vorsäule genutzt (siehe Tabelle B.2).

• Offline-GC - Organik – Über die Offline-GC für die Organik konnten die C8–C50

KWSTT bestimmt werden. Es wurde ein Varian CP-3800 mit FID-Detektor und
FV-5ht Ulti Metal-Säule genutzt (siehe Tabelle B.1).

• Offline-GC - H2O – Über die Offline-GC für die wässrige Phase konnten C1–C7 Alkohole
und C2–C4 Carbonsäuren im Produktwasser bestimmt werden. Es wurde ein Varian
CP-3800 mit FID-Detektor und DB-WAX -Säule genutzt (siehe Tabelle B.1).

Für die Bestimmung der Selektivität wird aus den Peakflächen, dem internen Standard als
Referenz, der Gesamtkohlenstoffmasse und der Versuchszeit der Stoffmengenstrom der unter-
schiedlichen KWST berechnet. Für die genaueren Methoden und Apparaturen der in dieser
Arbeit genutzt Gaschromatographen sei auf Anhang B.7 verwiesen.

4.5.2 Probennahme und Analyse der Fischer-Tropsch-Produkte

Probennahme
Für die Charakterisierung der Selektivität eines Katalysators wurde stets eine Analyse des
Produktspektrums durchgeführt. Diese wurde unter den Standardreaktionsbedingungen von
ϑReak=220 °C, pReak=20bar und χCO=10% durchgeführt.

Die Produktanalytik erfolgte stets im stationären Betrieb des Reaktors nach der Einlaufzeit
von 144 h. Vor Beginn der Messungen wurden die Glaskühlfallen gewogen, um die Leermasse
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mKF,leer zu bestimmen. Nach dem rückstandsfreien Entleeren des Heißabscheiders wurden die
Kühlfallen (KF) für 24 h in den Abgasstrang (AS) eingebunden und ein Überdruck im AS von
ca. 100 hPa eingestellt. Der angeschlossene Online-GC nahm sequentiell alle drei Stunden ein
Gaschromatogramm auf, siehe auch Kapitel 4.3 und Anhang B.7. Die Bestimmung des Umsatzes
erfolgte drei bis vier Mal verteilt über den Messzeitraum. Zum Schutz der Gasanalyse (GA)
wurde diese nur für die Messungen zugeschaltet und der Überdruck im AS für den Zeitraum der
Umsatzmessung auf Umgebungsdruck abgesenkt.

Produktanalyse
Die Analyse der Fischer-Tropsch-Produkte erfolgte entsprechend der in Abbildung 4.5 gezeigten
Schematik. Nach dem Ausbau der KF wurden diese erneut gewogen um die Masse an Produkt zu
bestimmen. Ebenso wurde der Inhalt des Heißabscheiders in ein 50ml Reagenzglas (ausgewogen)
mit Schraubverschluss überführt. Anschließend wurden die Kühlfallen in einem Wasserbad bei
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Abb. 4.5: Schematische Darstellung der Produktanalyse für die Bestimmung von Aktivität und Selektivität
eines FTS-Katalysators. ( ) stellt die Messungen der Permanentgase mittels WLD dar. Diese
Messungen wurden ausschließlich zur Unterstützung der Gasanalyse verwendet. Die Gasanalyse
ist die Hauptanalytik für die Bestimmung der Aktivität.
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55 °C mit Hexan ausgewaschen. Der kumulierte Inhalt der Kühlfallen wurde in dem Reagenzglas
aufgefangen. Aus diesem konnte anschließend die wässrige Produktphase abgezogen, gewogen und
analysiert werden. Hierzu wurde diese mit einem internen Standard (2-Propanol) versehen und
mittels GC analysiert. Der übrigen organischen Phase wurde eine Stichprobe von 5ml entnommen
und nach dreifacher Zentrifugation (Probentemperatur von 55 °C, 6500 rpm, Compactstar CS4 -
VWR) der Überstand mittels GC analysiert. Rückstände von Katalysatorpartikeln oder Sand
im Niederschlag werden vernachlässigt. Der nach dem Ausdampfen verbliebene Bodensatz wird
als unlösliche C50+ KWST angenommen. Durch Superposition der Ergebnisse des Flüssigpha-
senchromatogramms von der organischen und wässrigen Phase und des Chromatogramms der
Gasphase erhält man die Produktverteilung.

Bei Parametervariationen erfolgte meist eine weniger aufwendige Analytik durch Aktivitätsbe-
stimmung mittels GA und des Online-GCs. Auf eine Vollanalyse wurde verzichtet. Es konnte somit
die Methanselektivität SCH4 , die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit aus der Gasphase αC5+

(siehe Gl. (4.13)), das Olefin/Paraffin-Verhältnis und die Reaktionsrate rCO bestimmt werden,
siehe auch Kapitel 4.6. Diese Angaben genügen, um Tendenzen bei der Parametervariationen zu
erkennen.

4.6 Versuchsauswertung

4.6.1 Abgeleitete Messgrößen

Sämtliche Gasvolumenströme, die in dieser Arbeit angegeben werden, sind auf Standardbedin-
gungen (0 °C, 1 bar) umgerechnet. Aus den Ein- und Ausgangsströmen V̇ i,ein/aus wurden die
Umsätze nach Gl. (4.5) sowohl von CO als auch von H2 bestimmt.

χi =
V̇i,ein − V̇i,aus

V̇i,ein
=
ṅi,ein − ṅi,aus

ṅi,ein
(4.5)

Im Rahmen dieser Arbeit wurde der CO-Umsatz χCO für alle Experimente, soweit möglich,
zwischen 10 und 15% eingestellt. Somit ist einerseits die Vergleichbarkeit der Messwerte und
andererseits ein vernachlässigbarer Einfluss auf die Konzentrationsverhältnisse von CO und H2

über die Reaktorbettlänge gewährleistet. Der Umsatz wurde durch Anpassen der modifizierten
Verweilzeit τ ′ (Gl. (4.6)) eingestellt (mAkt: Masse an Aktivmetall (Fe oder Co)).

τ ′ =
mAkt

V̇ges(TR,pR)

(4.6)

Reaktionsrate
Die Reaktionsrate r i , in dieser Arbeit i.d.R. als CO-Verbrauchsrate rCO angegeben, gibt an,
welche Stoffmenge n einer Komponente i in Abhängigkeit der Masse an Aktivkomponente mAkt

verbraucht oder gebildet wird. Es werden für die Bestimmung von r i die Stoffeingangs- und
Stoffausgangströme ṅi,ein/aus herangezogen. Die Reaktionsrate wird nach Gl. (4.7) berechnet.
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ri =
ṅi,ein − ṅi,aus

mAkt
=

∆ci
τ ′

(4.7)

Wiederfindungsfaktor
Um die Güte einer vollständigen Produktanalyse zu bewerten, kann der umsatzbezogene Wieder-
findungsfaktor MBχ,CO, auch Massenbilanz, nach Gl. (4.8) berechnet werden. Dieser setzt die
gefundene Menge an Kohlenstoff in den gebildeten Kohlenwasserstoffen ṁC,KWST ins Verhältnis
zur Differenz des CO-Ein- und Ausgangsstromes ṁiC,CO,ein/aus.

MBχ,CO =
ṁC,KWST

ṁC,CO,ein − ṁC,CO,aus
(4.8)

Selektivität
Bei der Selektivität S i handelt es sich um den Anteil einer Komponente i oder einer Gruppe
von Komponenten am gesamten Produktspektrum. Die Selektivität definiert sich aus der/den
gefundenen C-Menge/Massenstrom an der Komponente ṁiC,aus bezogen auf die gesamte gefundene
Menge an Kohlenstoff ṁC,KWST (Gl. (4.9)). Somit ist S i der Massenanteil ωi der Komponente i
im Produktstrom. Bei einer Wiederfindungsrate MBχ,CO von 100% muss ṁC,KWST äquivalent
zu der Differenz der Ein- und Ausgangsströme sein.

Si = ωi =
ṁiC,aus
ṁC,KWST

=
ṁiC,aus

ṁC,CO,ein − ṁC,CO,aus
(4.9)

Um eventuelle Fehler in der Umsatzmessung zu berücksichtigen, werden in dieser Arbeit alle
Selektivitäten von vollständigen Produktanalysen in Abhängigkeit von ṁC,KWST angegeben. Für
alle Messungen, in denen nur der Online-GC zur Verfügung stand, wurde die Differenz der Ein-
und Ausgangsströme betrachtet.

4.6.2 Bestimmung der Produktverteilung

Aus der vollständigen Produktanalyse kann die Produktverteilung in Form der Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit α berechnet werden. Diese folgt bei der FTS annäherungsweise der
Anderson-Schulz-Flory-Gleichung (2.1). Um α zu bestimmen, wird die Anderson-Schulz-Flory-
Gleichung linearisiert. Durch logarithmisches Auftragen des Stoffmengenanteils xj gegen die
C-Zahl j kann der α-Wert nach Gl. (4.10) der Steigung entnommen werden, wie Abbildung 4.6
zeigt.

ln(xj) = j · ln(α) + konst. (4.10)

Bei Eisenkatalysatoren kann eine bimodale Produktverteilung nach Gl. (4.11) angewendet werden,
wie in Abbildung 4.6 ersichtlich [111]. In dieser Arbeit wird für KWST von C3–C8 das α1
verwendet, für KWST von C12–C25 das α2.

xj = Z(1− α1) · αj−1
1 + (1−Z)(1− α2) · αj−1

2 (4.11)
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Abb. 4.6: Darstellung der Alpha-Bestimmung über Regression für die normale (oben) und bimodale
(unten) Schulz-Flory-Verteilung. Die gekennzeichneten Messwerte ( ) dienen dem Verständnis
und sollen an dieser Stelle nicht weiter diskutiert werden.

Der Parameter Z wird nach Gl. (4.12) berechnet [67, 112, 320]. Hierbei stellt ξ die C-Zahl des
"Knickpunktes" dar und wird in dieser Arbeit allgemein mit dem Wert ξ = 10 angenommen.
Für eine nummerische Anpassung über die Methode der kleinsten Fehler-Quadrate kann Z
als Anpassungsparamter gewählt werden und wird für die Aktivitäts- und Selektivitätsdaten
der Eisenkatalysatoren in Anhang D.2 mit Znum dargestellt. Für die Vergleichbarkeit wurden
Eisenkatalysatoren ebenfalls nach Gl. (2.1) mit einem mittleren Alpha ᾱ ausgewertet.

Z =
1

1 +
(
α1
α2

)ξ−1
·
(1− α1

1− α2

) (4.12)

Um bei Versuchen, bei denen keine vollständige Produktanalytik durchgeführt wurde, eine
Aussage über den α-Wert machen zu können, wird das αC5+ nach Gl. (4.13) bestimmt [67, 321].
Durch diese Gleichung ist es möglich, eine Abschätzung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
über die C5+-Selektivität SC5+ zu ermöglichen. Für diese Art der α-Bestimmung sind jedoch schon
kleinste Abweichungen im Wiederfindungsfaktor MBχ,CO nicht vernachlässigbar und führen zu
Abweichungen im SC5+ . Somit wird diese Art der α-Bestimmung ausschließlich für das Aufzeigen
von Tendenzen genutzt.
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4.6 Versuchsauswertung

αC5+ = 0, 5011 · SC5+ + 0, 4335 (4.13)

Um das αC5+ bezüglich des von der Anderson-Schulz-Flory-Verteilung abweichenden Methanwer-
tes zu korrigieren, wird die C5+-Selektivität SC5+ bezüglich CH4 korrigiert. Der Massenstrom
an Methan ṁC,CH4 wird nach Gl. (4.14) aus der Selektivität herausgerechnet. Die kumulierten
Massenströme von C2–C4 werden durch

∑4
j=1 ṁjC in der Gleichung berücksichtigt.

SC5+ =
ṁC,CO,ein − ṁC,CO,aus −

∑4
j=1 ṁjC

ṁC,CO,ein − ṁC,CO,aus − ṁC,CH4
(4.14)

Für eine Herleitung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α nach der Anderson-Schulz-Flory-
Verteilung sowie eine Herleitung der Gleichung für das αC5+ sei auf den Anhang B.5 verwiesen.

4.6.3 Reaktionskinetische Auswertung

Die nachfolgend beschriebenen reaktionskinetischen Ansätze werden am Beispiel der kobaltkataly-
sierten FTS beschrieben. Somit werden die Ansätze auf Basis der Edukte Kohlenmonoxid CO
und Wasserstoff H2 beschrieben, sind gleichwohl aber allgemeine reaktionskinetische Ansätze und
für andere Reaktionen mit anderen Edukten gültig.

Temperatureinfluss
Um den Einfluss der Temperatur auf die Reaktionsgeschwindigkeit zu beschreiben, wird die
Arrhenius-Gleichung (4.15) genutzt (siehe Anhang A.1.4). Mittels der temperaturabhängigen
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k(T ) kann über die Temperatur T, die Aktivierungsenergie
EA, den präexponentiellen Faktor k0 und die ideale Gaskonstante R der Temperatureinfluss
ausgedrückt werden.

k(T ) = k0 · exp
(
− EA
R · T

)
(4.15)

Durch eine Variation der Temperatur bei sonst gleichbleibenden Reaktionsbedingungen können
die Aktivierungsenergie und der präexponentielle Faktor bestimmt werden. Hierzu wird die
Gleichung (4.15) über Linearisierung in die Form (4.16) gebracht und in dem sog. Arrhenius-Plot
aufgetragen. Somit können aus den logarithmisch gegen die reziproke Temperatur aufgetragenen
Werten die reaktionskinetischen Parameter EA und k0 über Gl. (4.16) bestimmt werden.

ln k(T ) = −EA
R ·

1
T
+ ln k0 (4.16)

Reaktionskinetischer Potenzansatz
Um die Reaktionsrate bezogen auf CO rCO zu beschreiben, werden reaktionskinetische Ansätze
verwendet. Nachfolgend sollen die beiden in dieser Arbeit berücksichtigten Ansätze vorgestellt
werden. Als erster und einfachster Ansatz gilt der reaktionskinetische Potenzansatz. Dieser beruht
auf einer reinen mathematischen Betrachtung und vernachlässigt physikalische Phänomene. Er
wird in dieser Arbeit für die beiden Eduktgase CO und H2 nach Gl. (4.17) beschrieben.
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rCO = −dṅCO
dmCo

= −dcCO
dτ ′ = k(T ) · cmCO · cnH2 (4.17)

Für die Bestimmung der Reaktionsordnung m von CO und n von H2 kann die Gleichung zu Gl.
(4.18) bzw. Gl. (4.19) umgestellt werden. Eine detaillierte Herleitung der Gleichungen kann im
Anhang B.4 nachgelesen werden.

ln
(χCO
τ ′

)
= (m− 1) · ln(cCO,ein) + ln(k(T ) · cmH2,ein) (4.18)

ln
(χCO
τ ′

)
= n · ln(cH2,ein) + ln(k(T ) · cm-1

CO,ein) (4.19)

Durch doppeltlogarithmisches Auftragen der Gleichungen (4.18) und (4.19) ist es möglich, die
Reaktionsordnungen aus der Steigung zu bestimmen. Mit den bestimmten Reaktionsordnungen
können dann die jeweiligen reaktionskinetischen Parameter EA und k0 bestimmt werden.

Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood
Bei dem reaktionskinetischen Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood (LH) werden im Gegensatz
zum reaktionskinetischen Potenzansatz auch die physikalisch-chemischen Vorgänge von Gasen auf
der Oberfläche des Katalysators betrachtet [67]. Unter diese fallen die Adsorptionsvorgänge der
Gase. Daher wird der Ansatz um einen temperaturabhängigen Adsorptionsterm K (T ) ergänzt.
Diese Werte gehen im Nenner des Ansatzes, dem sogenannten Hemmterm, ein. Für die in dieser
Arbeit genutzte Reaktion ergibt sich ein Ansatz für CO nach Langmuir-Hinshelwood nach Gl.
(4.20).

rCO =
k(T ) · cmCO · cnH2

(1 +K(T ) · cmCO)u
(4.20)

Für die Reaktionsordnungen m und n sowie den Hemmtermfaktor u ergeben sich nach Yates
und Satterfield m=n=1 sowie u=2 für die FTS [122]. Es ergibt sich die in dieser Arbeit genutzte
Gleichung (4.21) beziehungsweise die Linearisierung nach Gleichung (4.22).

rCO =
k(T ) · cCO · cH2

(1 +K(T ) · cCO)2 (4.21)

√
cH2,ein · τ ′
χCO

=
K(T )√
k(T )

· cCO,ein +
1√
k(T )

(4.22)

Der temperaturabhängige Adsorptionsterm K (T ) lässt sich analog zu der Arrhenius-Gleichung
(4.15) ausdrücken, wie Gl. (4.23) zeigt. Hierbei lassen sich der präexponentielle Faktor K 0 und
die Adsorptionsenthalpie QA ebenfalls über eine Linearisierung bestimmen.

K(T ) = K0 · exp
(
− QA
R · T

)
(4.23)

Für das weitere Vorgehen zur genauen Bestimmung von den reaktionskinetischen Parametern für
den Ansatz nach LH sei auf den Anhang B.4 verwiesen.
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und
Diskussion

Die Herstellung von 1-Olefinen mittels der Fischer-Tropsch-Synthese ist über die Hochtemperatur-
FTS heute schon lange erzielbar, wie etwa mit dem Sasol-Synthol-Verfahren (siehe Anhang A.4).
Als Nachteile der Hochtemperatur-FTS ergeben sich die teils hohe Methanselektivität sowie die
CO2-Selektivität von 30–50Gew.-%C. Ein Verkoken der Katalysatoren muss ebenfalls betrachtet
werden. Aus den genannten Gründen soll ein Katalysator in der Niedertemperatur-Fischer-
Tropsch-Synthese (200–240 °C) gefunden werden, der eine hohe 1-Olefin-Ausbeute bei niedriger
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit bietet.

In diesem Kapitel sollen die erzielten Ergebnisse dieser Arbeit dargestellt und diskutiert werden.
Zu Beginn wird das Katalysatorscreening in Kapitel 5.1 erörtert. Mithilfe des Screenings konnte
ein Katalysator mit geeigneter Olefinausbeute gefunden werden. Dieser wurde einer Reaktions-
parametervariation unterzogen (Kapitel 5.2), um die Ausbeute an C3–C8-Olefinen zu erhöhen.
Aufgrund hoher Reaktionsraten und veränderten Selektivitäten bei technischer Partikelgröße
wurden nach Untersuchungen am Feinkorn zwei weitere Partikelgrößen (1,6mm - Grobkorn,
0,8mm - Mittelkorn; Kapitel 5.3) untersucht.

5.1 Screening von Fischer-Tropsch-Katalysatoren für eine maximierte

C3 – C8-Olefinausbeute

Im ersten Teil dieser Arbeit sollten geeignete Katalysatoren mit hoher Olefinselektivität und
passender Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α gefunden werden. Nach einer ausgiebigen Lite-
raturstudie (Anhang A.4) erwiesen sich Eisensinterkatalysatoren sowie Kobaltkatalysatoren mit
einem Manganpromotor als (besonders) vielversprechend.

Für die Kobaltkatalysatoren wurde eine erhöhte Olefinausbeute bei der Zugabe von Mangan als
Promotor festgestellt [4–9], jedoch auf Kosten einer gestiegenen Kettenwachstumswahrschein-
lichkeit. Untersuchungen von Den Breejen et al. [10] zeigen jedoch eine Abnahme des α-Wertes
für hohe Mangangehalte. Somit besteht die Möglichkeit, mit hoher Mn-Beladung eine hohe
Ausbeute an kurz- und mittelkettigen 1-Olefinen zu erzielen. Als Trägermaterial wird Silizium-
dioxid verwendet; eine Reduktion von Kobalt auf SiO2 ist ohne die Anwesenheit von Platin
als Reduktionspromotor möglich. Dies zeigten Untersuchungen von Huber [197] am Lehrstuhl
für Chemische Verfahrenstechnik. Jacobs et al. [194] zeigen für Platin auf SiO2 einen ebenfalls
geringen Effekt bezüglich der Co-Reduktion. Durch die hydrierenden Eigenschaften von Platin
sollte möglichst auf dieses verzichtet werden. Die Entwicklung des Eisensinterkatalysators erfolgte
durch die Arbeitsgemeinschaft Ruhrchemie/Lurgi mit dem Ziel, ein kurzkettiges, olefinreiches
Produkt zu erzielen [58]. Dieser konnte jedoch bislang keine technische Anwendung finden [58].
Aufgrund der dem Mangan unterstellten positiven Eigenschaften bezüglich der 1-Olefin-Ausbeute
wurde dieses ebenfalls dem Eisenkatalysator zugesetzt.
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Nachfolgend soll das Screening dieser Katalysatoren vorgestellt werden. Dieses erfolgte für alle
Katalysatoren bei einem Partikeldurchmesser von dP ≤ 150 µm und einer Verdünnung mit
Quarzsand. Alle Reaktionsparameter können den Abbildungen und Tabellen entnommen werden.

5.1.1 Untersuchung der Eisensinterkatalysatoren

Bei den in dieser Arbeit genutzten Eisenkatalysatoren handelt es um Eisensinterkatalysatoren
mit Anteilen von Kupfer (Cu) Zink (Zn) und Kalium (K ) nach Rottig und Falbe [58, 311]. Für
das Verfahren zur Herstellung und die allgemeine Zusammensetzung sei an dieser Stelle auf
Anhang B.10 verwiesen. Auf die genaue Zusammensetzung der genutzten Katalysatoren wird in
Tabelle 5.1 und ebenfalls im Anhang D eingegangen.

Eisenkatalysatoren können sowohl mit Kohlenmonoxid als auch mit Kohlendioxid als C-Quelle
genutzt werden. Daher wurde der Katalysator ohne Manganzugabe zuerst für beide Einsatzgase
untersucht. Wie sich der Abbildung 5.1 entnehmen lässt, ist die Verbrauchsrate der C-Quelle für
CO mehr als doppelt so hoch wie für CO2. Somit liegt eine mehr als doppelt so hohe Aktivität
für den FeCuZnK-Eisensinterkatalysator bei Einsatz von Kohlenmonoxid vor. Betrachtet man
die Produktverteilung, ist mit einem α-Wert von 0,83 gegen ein α-Wert von 0,82 die Verteilung
für den CO2-Feed näher an dem gewünschtes Produktspektrum. Dies wird auch durch die fast
doppelte so große C9+-Selektivität von CO, siehe Abbildung 5.1, verdeutlicht. Es ist weiterhin
zu beachten, dass für CO eine C50+-Selektivität von 18Gew.-%C vorliegt, was auf ein stark

Tab. 5.1: Physikalische Charakterisierung der untersuchten Eisenkatalysatoren.

Parameter Symbol Einheit FeCuZnK FeCuZnK
15Mn

FeCuZnK
30Mn

Massengehalt Fe ωFe Gew.-% 58,15 56,90 48,91
Massengehalt Cu ωCu Gew.-% 8,85

(15,2)a
8,67
(15,2)a

7,39
(15,1)a

Massengehalt Zn ωZn Gew.-% 3,77
(6,5)a

3,74
(4,6)a

3,20
(6,5)a

Massengehalt K ωK Gew.-% 3,21
(5,5)a

2,63
(6,6)a

2,29
(4,7)a

Massengehalt Mn ωMn Gew.-% - 9,42
(16,6)a

15,53
(31,8)a

Geometrie Feinkorn dP µm ≤ 150 ≤ 150 ≤ 150
Oberfläche b AKat m2 g−1

Kat 3,6 3,9 4,8
kumuliertes
Porenvolumen c VPore cm3 g−1

Kat <0,01 <0,01 0,01

mittlerer
Porendurchmesser c dPore nm 10 9 9

a Verhältnis (Masse) relativ zu Eisen b N2-Physisorption, BET-Methode
c Porendurchmesser berechnet mit dPore = 4 · VBET ·A−1

BET
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Abb. 5.1: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den FeCuZnK Eisensinterkatalysator mit
CO-Feed (linke Balken) und CO2-Feed (rechte Balken). Selektivitäten links von ergeben
100%, Abweichungen sind bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden in dieser
Abbildung vernachlässigt. (Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150 µm, H2/COX = 2/1, pReaktor
= 20bar, ϑReaktor = 220 °C; FeCuZnK - CO: mFe = 4,652 g, τ ′ = 6186 kgFe sm−3, s. a. Tabelle
D.9; FeCuZnK - CO2: mFe = 4,652 g, τ ′ = 9533 kgFe sm−3, s. a. Tabelle D.10)

wachshaltiges Produkt hinweist. Der für den hohen Anteil an C50+-Kohlenwasserstoffen (KWST)
geringe α -Wert lässt sich durch die bimodale Produktverteilung erklären, siehe Abbildung 4.6.
Durch diese können auch die unterschiedlichen C9+-Selektivitäten bei vergleichbaren gemittelten
α-Werten erklärt werden. Wird die gesamte Selektivität27, siehe Abbildung 5.1 (l.), betrachtet,
zeigt der mit CO beaufschlagte Katalysator einen höheren Paraffinanteil und ebenso einen höheren
Olefinanteil bei verringerter WGS-Aktivität (geringere CO2-Selektivität). Bei genauerer Analyse
der Einzelfraktionen wird zudem deutlich, dass ein CO-Feed verstärkt zu verzweigten Olefinen,
hauptsächlich cis- und trans-Olefine führt, ein CO2-Feed verstärkt 1-Olefine bildet. Werden
die erzielten Ergebnisse der Feedvariation verglichen, ist keine eindeutige Aussage über das
geeignetere Feedgas bezüglich einer gesteigerten Ausbeute an kurz- und mittelkettigen 1-Olefinen
möglich. Somit wurden an allen untersuchten Eisenkatalysatoren sowohl Untersuchungen mit
CO als auch mit CO2 als C-Quelle durchgeführt.

27 Unter der gesamten/globalen Selektivität werden in dieser Arbeit die Einteilung des gesamten Produktstromes
in Methan, Paraffin, Olefin, Alkohol und COx verstanden. Die Summe ergibt per Definition immer 100%.
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

5.1.1.1 Einfluss der Manganbeladung auf Eisensinterkatalysatoren

Im nachfolgenden Kapitel wird der Einfluss einer Zugabe/Beladung ωMn von 30Gew.-% Man-
gan(relativ zu Fe) zum Eisensinterkatalysator diskutiert. Ferner wurden neben einem Mn-Gehalt
von 30Gew.-% auch ein Gehalt von 15Gew.-% untersucht. Die Ergebnisse mit diesem Katalysator
weichen von den Erfahrungswerten für manganpromotierte Eisensinterkatalysatoren ab (siehe
Masterarbeit Rößler [322] samt den in dieser Arbeit erzielten Ergebnissen) und sollen an dieser
Stelle nicht im Detail diskutiert werden. Für einen Vergleich von beiden Mn/Fe-Verhältnissen
und eine Diskussion der abweichenden Werte sei daher auf den Anhang C.8 verwiesen.

CO als Kohlenstoffquelle für unterschiedliche Mn-Fe-Katalysatoren
Der mit Mangan (30Gew.-%) versetzte Eisenkatalysator zeigt eine höhere Reaktionsrate rCO
bezüglich der Eisenmasse von 3,5 mmolCO kg−1

Fe s−1 im Vergleich zu 2,9 mmolCO kg−1
Fe s−1, siehe

Abbildung 5.2. Werden die Reaktionsraten jedoch auf die Katalysatormasse bezogen, weisen
beide Katalysatoren eine Reaktionsrate von 1,7mmolCO kg−1

Kat. s−1 auf. Somit kann von keiner
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Abb. 5.2: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den mit CO beaufschlagten FeCuZnK-
(linke Balken) und FeCuZnK-30Mn-Katalysator (rechte Balken). Der Mangangehalt bezieht
sich relativ zum Eisengehalt. Selektivitäten links von ergeben 100%, Abweichungen sind
bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden in dieser Abbildung vernachlässigt.
(Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150 µm, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C;
FeCuZnK: mFe = 4,652 g, τ ′ = 6186 kgFe sm−3, s. a. Tabelle D.9; FeCuZnK-30Mn: mFe =
3,913 g, τ ′ = 5182 kgFe sm−3, s. a. Tabelle D.15)
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Veränderung der Aktivität bei Betrachtung des Katalysators als Schüttgut ausgegangen werden.
Wie Abbildung 5.2 erkennen lässt, sinkt die Selektivität zu C3–C8-1-Olefinen bei Mn-Zugabe.
Dies lässt sich durch die generell höhere Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α als auch durch
die erhöhte Paraffinselektivität SPara erklären. Mit erhöhtem Mangananteil lässt sich auch ein
Rückgang der i-Olefine in der Zielfraktion feststellen. Abschließend lässt sich sagen, dass eine
Eisensinterkatalysator mit Manganzugabe und CO-Feed ein wachsreicheres Produkt mit hohem
Paraffinanteil bildet. Der Mn-haltige Fe-Katalysator ist somit ungeeignet für eine Erhöhung der
C3–C8-1-Olefinen-Ausbeute.

CO2 als Kohlenstoffquelle für unterschiedliche Mn-Fe-Katalysatoren
Wird der Mn-haltige Fe-Katalysator mit CO2 als C-Quelle betrieben, ist die gleiche Steigerung
der auf Fe bezogenen Reaktionsrate wie bei CO als C-Quelle zu beobachten. Wird auch hier
die Reaktionsrate auf die gesamte Katalysatormasse bezogen, werden vergleichbare Werte von
0,7mmolCO kg−1

Kat. s−1 für FeCuZnK, respektive 0,8mmolCO kg−1
Kat. s−1 für FeCuZnK30Mn erzielt.

Nach Abbildung 5.3 ist eine starke Verringerung des α-Wertes festzustellen, jedoch wird zugunsten
der kürzerkettigen KWST ca. das Dreifache mehr an Methan produziert. Weiterhin nimmt die
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Abb. 5.3: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den mit CO2 beaufschlagten FeCuZnK-
(linke Balken) und FeCuZnK-30Mn-Katalysator (rechte Balken). Der Mangangehalt bezieht
sich relativ zum Eisengehalt. Selektivitäten links von ergeben 100%, Abweichungen sind
bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden in dieser Abbildung vernachlässigt.
(Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150µm, H2/CO2 = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor =
220 °C; FeCuZnK: mFe = 4,652 g, τ ′ = 9533 kgFe sm−3, χCO2 = 7,3%, s. a. Tabelle D.10)
FeCuZnK-30Mn: mFe = 3,913 g, τ ′ = 6755 kgFe sm−3, χCO2 = 6,7%, s. a. Tabelle D.16)
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

gesamte Olefinselektivität ab, während gleichzeitig die gebildeten Olefine verstärkt zu Verzweigung
tendieren. Es kann somit kein positiver Einfluss im Rahmen der Zielfraktion festgestellt werden.

Bei keiner der untersuchten C-Quellen konnte für den FeCuZnK30Mn-Katalysator eine Erhöhung
der der angestrebten Selektivität zu C3–C8 1-Olefinen erzielt werden. Aus diesen Gründen wird
eine Zumischung von Mangan zu dem Eisensinterkatalysator nicht weiter in Betracht gezogen.

5.1.1.2 Temperatureinfluss auf Eisensinterkatalysatoren

Eisenkatalysatoren arbeiten bekanntlich bei der Hochtemperatur-FTS bei Temperaturen über
300 °C. Eine Abhängigkeit der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit in Form eines sinkenden
α-Wertes mit steigender Temperatur ist für Eisenkatalysatoren literaturbekannt [72, 323, 324].
Aus diesem Grund sollte der FeCuZnK Katalysator bei einer Temperatur von 250 °C auf eine
Veränderung des α-Wertes und des Produktspektrums hin untersucht werden. Wegen der (für die
Zielsetzung) schlechteren Selektivität des FeCuZnK30Mn Katalysators wurde nur der FeCuZnK
Katalysator untersucht. Auf einen Vergleich der Aktivität wird aufgrund der unterschiedlichen
Reaktionstemperaturen verzichtet.

CO als Kohlenstoffquelle für Fe-Katalysatoren bei unterschiedlichen Temperaturen
Durch die Temperaturerhöhung kann neben der trivialen Erkenntnis, dass die Reaktionsrate steigt,
auch eine Veränderung der Selektivität festgestellt werden. Wie Abbildung 5.4 zeigt, sind nur
marginale Steigungen von weniger als 5Gew.-%C in der CH4-Selektivität oder der WGS-Aktivität
festzustellen. Die Olefinselektivität nimmt den Erwartungen entsprechend zu. Weiterhin nimmt
die Paraffinselektivität ab. Die geringere C50+-Selektivität von 2Gew.-%C bei 250 °C gegenüber
18Gew.-%C bei 220 °C ist hier hervorzuheben, was in einem weniger wachshaltigen Produkt
resultiert. Dies kann in Deckung mit der sinkenden Kettenwachstumswahrscheinlichkeit gebracht
werden. Für die Zielsetzung ist diese mit einem ᾱ-Wert von 0,80 für 250 °C immer noch zu
hoch. Innerhalb der C3–C8-Fraktion kann kein deutlicher Unterschied in der Produktverteilungen
festgestellt werden. Abweichungen unterliegen in diesem Fall der Messungenauigkeit, abgesehen
von einer deutlichen Abnahme von i-Buten.

- 54 -



5.1 Screening von Fischer-Tropsch-Katalysatoren für eine maximierte C3 – C8-Olefinausbeute

Meth
an

Alkohole

Olef
ine

Para
ffi

ne
CO 2

C 3-C
8 (
1-O

le.
)

C 3-C
8 (
ges.

)
C 5+ C 9+

0

10

20

30

40

50

60

70

18

2
6

31

19

23

11

24

64

50

24
7

38

21
27

14

30

53

35

 = 100%

 Paraffine C2-C49  Paraffine C50+

Se
le

kt
iv

itä
t i

n 
G

ew
.-%

C

22
0 

°C
25

0 
°C

C3 C4 C5 C6 C7 C8

0

20

40

60

80

100

24 26 28 29 28 26

13

21 22
19

30

66 53 44 40
38 30

10 8 8 9 15 14

24 40 34 30 30 28

1
16

25 21
29

68 53 44 40
36 31

9 6 6 5
13 13

M
as

se
na

nt
ei

l i
n 

G
ew

.-%
C

25
0 

°C
22

0 
°C

i-OlefineParaffine 1-Olefine Alkohole

Temperatur CO-Umsatz ᾱ Reaktionsrate
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Abb. 5.4: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den mit CO beaufschlagten FeCuZnK-
Katalysator bei 220 °C (linke Balken) und 250 °C (rechte Balken). Selektivitäten links von

ergeben 100%, Abweichungen sind bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden
in dieser Abbildung vernachlässigt. (Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150 µm, H2/CO = 2/1,
pReaktor = 20bar, 220 °C: mFe = 4,652 g, τ ′ = 6186 kgFe sm−3, χCO = 11,0%, s. a. Tabelle D.9;
250 °C: mFe = 0,583 g, τ ′ = 776 kgFe sm−3, χCO2 = 10,0%, s. a. Tabelle D.15)

CO2 als Kohlenstoffquelle für Fe-Katalysatoren bei unterschiedlichen Temperaturen
Die Tendenzen, die bei der Beschickung mit einem CO/H2 als Feedgas festgestellt wurden, lassen
sich nicht auf CO2/H2 übertragen, siehe Abbildung 5.5. Es ist eine Absenkung der Kettenlänge
durch eine Verringerung von α festzustellen, jedoch auch ein Anstieg der WGS-Aktivität und
damit ein Abfallen der Olefin- und der Paraffinselektivität. Während der Messung kam es zu einem
Überladen des GCs durch hochsiedende KWST, siehe auch Abbildung D.12; eine verallgemeinerte
Aussage ist somit nicht zulässig. Werden alleine die C3–C5-Fraktionen betrachtet, die nicht
vom Überladen des GCs betroffen waren, ist eine Tendenz zu einer erhöhten 1-Olefin-Fraktion
festzustellen. Eine endgültige Bewertung ist anhand der vorliegenden Messwerte jedoch nicht
möglich.

Werden beide Versuche für eine Temperatur von 250 °C betrachtet, ist für beide Messungen eine
Abnahme der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit und eine Tendenz zu einem olefinreicheren
Produkt festzustellen. Mit 250 °C wird am Grenzbereich der Niedertemperatur-FTS gearbeitet
und die erzielten höheren Ausbeuten betragen maximal 3Gew.-%C in den C3–C8-Fraktionen.
Für die weitere Charakterisierung der Eisensinterkatalysatoren siehe Anhang C.3.1.
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Abb. 5.5: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den mit CO2 beaufschlagten FeCuZnK-
Katalysator bei 220 °C (linke Balken) und 250 °C (rechte Balken). Selektivitäten links von

ergeben 100%, Abweichungen sind bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden
in dieser Abbildung vernachlässigt. (Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150 µm, H2/CO2 = 2/1,
pReaktor = 20bar, 220 °C: mFe = 4,652 g, τ ′ = 9533 kgFe sm−3, χCO2 = 7,3%, s. a. Tabelle
D.10) 250 °C: mFe = 0,583 g, τ ′ = 1601 kgFe sm−3, χCO2 = 10,4%, s. a. Tabelle D.12)

5.1.2 Untersuchung der Kobaltkatalysatoren

Das Screening der Kobaltkatalysatoren unterteilt sich in zwei Teilabschnitte. So sollte im ersten
Abschnitt ein geeigneter Katalysator auf Basis einer Manganpromotion gefunden werden. Für
eine spätere technische Anwendung hin sollten auch Experimente erfolgen, die eine Erhöhung der
Raum-Zeit-Ausbeute des Katalysators ermöglichen. Hierzu wurde der Katalysator mehrfach mit
einer Metallsalzlösung imprägniert, um den Kobaltgehalt von 10Gew.-%Co auf bis zu 30Gew.-%Co

anzuheben.

5.1.2.1 Variation der Manganbeladung auf Basis eines geträgerten 10Co-SiO2-Katalysators

Die gängige Literatur zeigt, dass ein erhöhter Mangangehalt sich positiv auf die Olefin-Ausbeute
auswirkt [4–6]. Über die resultierende Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α kann keine eindeutige
Aussage getroffen werden. So beobachteten Dinsen et al. mit steigendem Mangangehalt ein
konstant höheres α im Vergleich zum unpromotierten Katalysator [4]. Den Breejen et al. stellten
einen zuerst ansteigenden α-Wert für einen steigenden Mn-Gehalt fest, jedoch für Mn/Co >
0,13 ein Absinken der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit [10]. Aus diesem Grund wurden
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5.1 Screening von Fischer-Tropsch-Katalysatoren für eine maximierte C3 – C8-Olefinausbeute

Mangan-Kobaltkatalysatoren auf einem SiO2 Träger durch Nassimprägnation (Anhang B.10)
hergestellt. Ein besonderes Augenmerk wurde auf hohe Manganbeladungen von Mn/Co ≥
0,05 (5%) gelegt. Die Katalysatoren werden auf der Basis von 10Gew.-%Co Kobalt aufgebaut
und im bereits gemahlenem Zustand (dP ≤ 150 µm) beschichtet. Dieses ist auf den Umstand
zurückzuführen, dass für Beladungen von 10Gew.-%Co nur ein Imprägnationsschritt benötigt
wird. Für Katalysatoren mit höherem Kobaltgehalt sei auf Kapitel 5.1.2.2 verwiesen.

Charakterisierung der 10Co-SiO2-Katalysatoren bei unterschiedlichen Mangangehalten
Neben der Betrachtung der Aktivität und Selektivität eines Katalysators können über verschie-
dene analytische Methoden (Kapitel 4.1) weitere Charakteristika bestimmt werden. In diesem
Abschnitt sollen sowohl die Untersuchungen zur Chemisorption als auch zur Stickstoffphysi-
sorption vorgestellt werden. Die Ergebnisse der ICP-OES-Messungen und somit die exakte
Katalysator-Zusammensetzung können den Tabellen in Anhang D.1 entnommen werden.

Abbildung 5.6 zeigt die Ergebnisse der Chemisorptionsexperimente für Kohlenmonoxid und
Wasserstoff. Das Messgerät unterliegt Messunsicherheiten von teilweise mehr als 10%. Somit
sollen an dieser Stelle nur die Tendenzen und keine Absolutwerte diskutiert werden. Werden
die Desorptionsenergien für CO ED,CO und H2 ED,H2 betrachtet, fällt für den unpromotierten
Katalysator auf, dass ED,CO um ein Drittel höher ist als ED,H2 . Mit der Zugabe von Mangan
sinkt die Desorptionsenergie für CO schlagartig unter die von H2. Erst ab einem Mn/Co-
(Massen)Verhältnis von größer 0,15 (Manganbeladung von 1,5Gew.-%Mn) gleichen sich beide
Enthalpien an und verändern ihre Relationen zueinander auch mit verstärkter Manganzugabe
nicht mehr. Die Parameter und Methoden der Chemisorptionsmessungen können im Anhang B.8
nachgelesen werden.

Mit der Zugabe von Mangan kann eine sofortige Verdopplung der Co-Dispersion PD und
daraus resultierend eine Abnahme der Kristallgröße der Kobaltkristalle dCo um den Faktor zwei
festgestellt werden. Mit der Messmethode (Anhang B.8) wird nur das oberflächenaktive Kobalt
unter Vernachlässigung von Mangan ermittelt; dies kann zu Messfehlern führen. Lagert sich
das Mangan, wie von Johnson et al. beobachtet [239], an der Oberfläche der Kristallitstruktur
an (Abbildung 2.9), wird (automatisch) eine geringere Kristallgröße berechnet. Durch dieses
Phänomen lässt sich die Abnahme der Kobaltkristalle erklären. Mit weiterer Manganzugabe ist
eine leichte Tendenz zu noch geringeren Durchmessern zu erkennen.

Für die Stickstoffphysisorption wurden für alle Werte als Referenz zusätzlich die Werte des
SiO2-Trägers (Aerolyst 3041) mit aufgetragen. Die Werte werden immer auf die Einwaagemasse
bezogen. In Abbildung 5.7 werden die Werte sowohl bezogen auf die Gesamtmasse ( ) als auch
die auf die Trägermasse ( ) angegeben.

Durch die vorhandene Streuung der Messwerte im Bereich bis 2,5Gew.-%Mn zeigt sich sowohl
für die Katalysatoroberfläche AKat, das Porenvolumen VPore als auch den Porendurchmesser
dPore keine markante Änderung. Auffällig ist bei einem Mangangehalt von 5,4Gew.-%Mn ein
Anstieg von AKat bei der Beladungskorrektur, während gleichzeitig eine Abnahme von VPore

festzustellen ist. Der Porendurchmesser berechnet sich aus der Katalysatoroberfläche und dem
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Abb. 5.6: Dispersion PD (o.l.), Partikeldurchmesser dCo (o.r.) und Desorptionsenergien ED (u.) mittels
thermischer Desorptionsspektroskopie (H2- und CO-TPD) der manganpromotierten Kobaltka-
talysatoren. Für die Bestimmung der Partikeldurchmesser wurden die gemittelten Werte der
jeweiligen H2-TPD Messungen herangezogen. (Analysebedingungen: Dissoziationsfaktor KD(H2)
= 2, Messungen erfolgten nach Vorschriften aus Anhang B.8)

Porenvolumen; ein Absinken ist somit erklärbar. Dieses Phänomen wird auf den steigenden
Metallgehalt der Metallsalzlösung bei der Herstellung zurückgeführt. Bei der Imprägnierung des
Katalysators werden erste Poren durch den hohen Metallgehalt blockiert. Aus diesem Grund
werden Katalysatoren mit hohen Metallbeladungen normalerweise in mehreren Schritt beschichtet.
Abbildung 5.7 zeigt, dass für hohe Beladungen geringe Effekte zu beobachten sind, aber bei
keinem der Katalysatoren ein starkes Verblocken der Poren aufgetreten ist.
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Abb. 5.7: Physisorptionsmessungen an den manganpromotierten Kobaltkatalysatoren mit der Katalysa-
toroberfläche (o.l.), dem Porenvolumen (o.r.) und des mittleren Porendurchmessers (u.). Bei
der Beladungskorrektur wurde die durch das Metall aufgebrachte Masse nach Gl. (4.1) und
(4.2) herausgerechnet und somit der trägerbezogene Wert abgebildet. (Analysebedingungen:
Oberfläche mittels BET-Methode mit cBET = 193–279, Porenvolumen VPore gemessen und
Porendurchmesser berechnet mit dPore = 4 · VBET ·A−1

BET)

Selektivität der 10Co-SiO2-Katalysatoren bei unterschiedlichen Mangangehalten
Der wichtigste Punkt bei der Betrachtung der unterschiedlich mit Mangan promotierten Katalysa-
toren ist der Einfluss auf die Selektivität und die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit. Nachfolgend
soll auf diese Punkte unter besonderem Augenmerk auf die C3–C8-Fraktion eingegangen werden.

In Abbildung 5.8 sind die wichtigsten Parameter zur Bewertung der Katalysatoren hinsichtlich
Selektivität und Aktivität aufgeführt, namentlich die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α und
die Reaktionsrate rCO. Auf die Darstellung der C5+-Selektivität wird verzichtet, da diese in der
vorliegenden Arbeit durch das αC5+ in Zusammenhang mit der CH4-Selektivität ausgedrückt
wird28. Für den genauen Zusammenhang zwischen SC5+ und αC5+ sei auf Anhang B.5 verwiesen.
28 Wenn der α-Wert nicht über eine vollständige Analyse des Produktspektrums bestimmt wurde.
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Abb. 5.8: Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten α (o.l.) und Reaktionsraten rCO (o.r.) für unterschiedlich
mit Mangan promotierte Kobaltkatalysatoren. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.9)

Besonders auffällig ist die auch von Johnson et al. beobachtete Abnahme der Reaktionsrate
aufgrund von hohen Anteilen von Mangan auf der (Katalysator)Metalloberfläche [239]. Der
Katalysator mit einer Manganpromotion von 0,5Gew.-%Mn zeigt bei der Reaktionsrate eine
deutliche Abweichung vom angenommenen Trend. Diese Tatsache lässt sich durch eine in Teilen
fehlgeschlagene Reduktion erklären. Es ist anzunehmen, dass nur die Aktivität des Katalysators
in Mitleidenschaft gezogen zu sein scheint; daher wird diesem “Messfehler“ keine weitere Relevanz
zugeordnet.

Wird die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit betrachtet, sticht der hohe α-Wert von 0,89 für
den unpromotierten Katalysator (10Co-SiO2) ins Auge, welcher für ein stark wachshaltiges
Reaktionsprodukt spricht. Im Vergleich produziert der Katalysator von Pöhlmann einen α-Wert29

von 0,85 und somit einen nicht zu vernachlässigen kleineren Anteil an langkettigen KWST [67].
Beide Katalysatoren sind im α-Bereich von 0,85 bis 0,95 für technische LTFT-Katalysatoren mit
hoher C20+-Ausbeute einzuordnen [325, 326]. Dieses Ergebnis mit 10Co-SiO2 konnte in einer
Messung mit einer zweiten Charge reproduziert werden.

Wird der generelle Verlauf der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit betrachtet, sind vergleichbare
α-Werte für Mangangehalte von 0,5Gew.-%Mn und 1,0Gew.-%Mn mit einem anschließenden
Absinken des α-Wertes bis zu einem Mn-Gehalt30 von 2,0Gew.-%Mn zu beobachten. Für höhere
Mangangehalte (5,4Gew.-%Mn) ist keine Veränderung mehr festzustellen. Die Ergebnisse des
2,5Gew.-%Mn-Katalysators sind als Ausreißer zu betrachten. Das Absinken der Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit wurde ebenfalls von den Breejen et al. ab einem Mn/Co-Verhältnis von
0,13 feststellt [10]. Ein Anstieg von α für kleine Mangangehalte unter einem Mn/Co-Verhältnis
von 0,13 konnte hier nicht bestätigt werden. Dies kann jedoch auf den im verhältnismäßig hohen
α-Wert des unpromotierten Katalysators zurückgeführt werden [10].
29 In einer selbst durchgeführten Bestimmung wurde ein α-Wert von 0,83 ermittelt, siehe Tabelle D.26.
30 Die präsentierten Ergebnisse des 1,5Gew.-%Mn (1,5Mn10Co-SiO2) Katalysator wurden bei einer Reduktion von

420 °C erzielt. Es wurden keine Unterschiede in der Aktivität oder Selektivität zu dem bei 360 °C reduzierten
Katalysator festgestellt, siehe auch Kapitel 5.2.1 und die Tabellen D.4 und D.5.
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5.1 Screening von Fischer-Tropsch-Katalysatoren für eine maximierte C3 – C8-Olefinausbeute

Interessant in Abbildung 5.8 ist der Verlauf der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit für beide
Bestimmungsmethoden. Der über eine Vollanalyse bestimmte αC5-25,fit-Wert ( ) und der über die
Gasphase/C5+-Selektivität bestimmte αC5+-Wert ( ) weichen teilweise um 0,03 voneinander ab.
Somit ist keine quantitative Aussage mittels des αC5+-Wertes möglich, jedoch sind die Tendenzen
bei beiden Parametern deckungsgleich.

Werden die globalen Selektivitäten betrachtet, ist zu erkennen dass, sobald Mangan im Katalysa-
torsystem vorhanden ist, ein Selektivitätszunahme von 1-Olefinen stattfindet (Abbildung 5.9).
Diese werden zugunsten von Paraffinen gebildet und zeigen, parallel zur Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit, ab einem Mangangehalt von 2,0Gew.-%Mn einen stationären Zustand. Dabei ist
nur eine geringe Zunahme der Methanselektivität von ∼ 3Gew.-%C im Vergleich zur steigenden
Alkoholselektivität zu verzeichnen. Ab 2,0Gew.-%Mn ist ein Sprung in der Alkoholselektivität
auf 15,2Gew.-%C festzustellen; für 5,4Gew.-%Mn ergibt sich eine Selektivität von 17,5Gew.-%C.

Abschließend soll mit Abbildung 5.10 die Ausbeute der Zielfraktion C3–C8 sowohl für die gesamte
Fraktion als auch für 1-Olefine betrachtet werden. Erwartungsgemäß ist mit steigendem Mn-
Gehalt eine steigende Ausbeute dieser Fraktion zu beobachten. Dies ist mit der Überlagerung von
sinkendem α mit gleichzeitiger Steigerung der 1-Olefinselektivität zu begründen. Ebenfalls lassen
sich keine Veränderungen für Katalysatoren mit einer Beladung über 2,0Gew.-%Mn feststellen.
Der unpromotierte Katalysator zeigt innerhalb der Zielfraktion schon ein vielversprechendes
1-Olefin/Paraffin (O/P) Verhältnis. Bei der Betrachtung aller gebildeten 1-Olefine und Paraffine
ist jedoch eine um den Faktor zwei kleineres O/P-Verhältnis festzustellen.
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Abb. 5.9: Gesamtselektivitäten hinsichtlich Olefinen, Paraffinen, Alkoholen und Methan für unterschiedlich
mit Mangan promotierte Kobaltkatalysatoren. Bei der Paraffinselektivität wurde Methan
vernachlässigt, so dass die kumulierten Selektivitäten 100% ergeben. (Reaktionsbedingungen:
dP ≤ 150 µm, mCo = 396–532mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 210 °C, τ ′ =
1036–2367 kgCo sm−3, χCO = 6,2–13,7%, s. a. Anhang D.1)
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Abb. 5.10: Selektivitäten der Zielfraktion (l.) und das Verhältnis von 1-Olefinen/Paraffinen (r.) für
unterschiedlich mit Mangan promotierte Kobaltkatalysatoren. (Reaktionsbedingungen: siehe
Abbildung 5.9)

Vergleich der vielversprechendsten Katalysatoren aus der Mangan-Kobalt-Messreihe
Um die Auswahl des besten Kobaltkatalysators zu vereinfachen, werden in diesem Abschnitt drei
ausgewählte Katalysatoren gegenüber gestellt. Im Einzelnen handelt es sich um den unpromotier-
ten, den mit 1,5Gew.-%Mn und den mit 5,4Gew.-%Mn beladenen Katalysator. Für die Diskussion
der Reaktionsrate und der Selektivität sei auf die vorangegangenen Abschnitte verwiesen.

Abbildung 5.11 zeigt, dass der 10Co-SiO2-Katalysator schon ohne Mn-Promotierung eine hohe
Olefinselektivität in den kurz- und mittelkettigen Einzelfraktionen aufweist. Hier muss jedoch
beachtet werden, dass durch die signifikante Differenz des α-Wertes (0,89 vs. 0,72 vs. 0,68)
gegenüber den Mn-promotieren Katalysatoren ein um mehr als den Faktor drei geringere Frakti-
onsausbeute erzielt wird. Weiterhin ist die steigende Alkoholselektivität deutlich zu erkennen.
Diese nimmt bei dem 5,4Mn10Co-SiO2-Katalysator teilweise über 20Gew.-%C der Einzelfrak-
tion ein. Verallgemeinert lässt sich die Aussage treffen, dass innerhalb der Einzelfraktion die
1-Olefin-Selektivität mit steigendem Mn-Gehalt abnimmt und die Alkohol-Ausbeute steigt.

Bei der Betrachtung der Selektivitäten nach Abbildung 5.12 kann der Unterschied direkt in der
Paraffin- und Olefinausbeute innerhalb der globalen Selektivitäten ausgemacht werden. Die Aus-
beuten innerhalb der C3–C8 Fraktion konnten durch die Zugabe von Mangan um den Faktor drei
gegenüber dem 10Co-SiO2-Katalysator gesteigert werden. Das größte Unterscheidungsmerkmal
zwischen 1,5Mn10Co-SiO2 und 5,4Mn10Co-SiO2 stellt die um den mehr als Faktor zwei größere
Alkoholselektivität von 5,4Mn10Co-SiO2 dar.

Werden alle diskutierten Parameter betrachtet, stellt sich der 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als
geeignetster Kandidat der Kobaltmessreihe dar. Neben einem niedrigen α von 0,72 gegenüber
den weniger stark mit Mangan beladenen Katalysatoren erzeugt dieser den Anforderungen
entsprechend mehr kurzkettige Kohlenwasserstoffe. Höhere Manganbeladungen, wie etwa der
5,4Mn10Co-SiO2-Katalysator, weisen zwar ein noch geringeres von α von 0,68 auf, bieten jedoch
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Abb. 5.11: Detaillierte Aufteilung der C3–C8 Fraktion für (Mn)-Co-Katalysatoren. Für den Vergleich
zwecks des bestgeeignetsten Kobalt-Mangan-Katalysators wurde der unpromotierte(10Co-
SiO2), ein mit 1,5Gew.-%Mn promotierter(1,5Mn10Co-SiO2) und ein mit 5,4Gew.-%Mn
promotierter(5,4Mn10Co-SiO2) Katalysator (v.l.n.r.) verwendet. Werte < 1Gew.-%C wurden
vernachlässigt. (Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150 µm, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar,
ϑReaktor = 210 °C; 10Co-SiO2: mCo = 397mg, τ ′ = 1036 kgCo sm−3, χCO = 11,3%, s. a. Ta-
belle D.1; 1,5Mn10Co-SiO2: mCo = 434mg, τ ′ = 2790 kgCo sm−3, χCO = 12,8%, s. a. Tabelle
D.5; 5,4Mn10Co-SiO2: mCo = 532mg, τ ′ = 2367 kgCo sm−3, χCO = 12,9%, s. a. Tabelle D.8)
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Abb. 5.12: Detaillierte Aufteilung der Stoff- und Fraktionsselektivitäten für Mn promotierte Co-
Katalysatoren. Für den Vergleich zwecks des bestgeeignetsten Kobalt-Mangan-Katalysators
wurde der unpromotierte(10Co-SiO2), ein mit 1,5Gew.-%Mn promotierter(1,5Mn10Co-SiO2)
und ein mit 5,4Gew.-%Mn promotierter(5,4Mn10Co-SiO2) Katalysator (v.l.n.r.) verwendet.
Selektivitäten links von ergeben 100%, Abweichungen sind bedingt durch Rundungen.
Die CO2-Selektivität ist vernachlässigbar.(Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.11)
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

die gleiche C3–C8-Selektivität bei einer erhöhten Alkohol-Ausbeute. Alkohole sind in dieser
Arbeit ein unerwünschtes Nebenprodukt und somit wurden Katalysatoren mit einer hohen
Alkoholselektivität für den weiteren Verlauf der Untersuchungen nicht mehr betrachtet.

5.1.2.2 Mehrfachimprägnierung des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators

Wie bereits erwähnt, sollte mittels Mehrfachimprägnierung versucht werden, die Raumzeit-
ausbeute des Kobaltkatalysators zu steigern, da dadurch mehr aktives Material je Volumen
Partikelschüttung eingebracht wird. Hierzu wurde der Träger dreimal nach dem in Anhang
B.10 beschriebenen Verfahren imprägniert. Nach jedem Imprägnationsschritt wurde ein Teil der
Charge für weitere Untersuchungen entnommen und auf eine Partikelgröße von dP ≤ 150 µm
aufgemahlen.

Selektivität des mehrfach imprägnierten 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators
Beim doppelt imprägnierten Katalysator, 3,0Mn20Co-SiO2, musste aufgrund von technischen
Komplikationen nach dem Einlaufprozess die Versuchsanlage kurzzeitig abgestellt werden. Aus
diesem Grund wurde der Katalysator unter Wasserstoffatmosphäre bei 20 bar und 200 °C für drei
Stunden gehalten. Während dieser Zeit kam es zu unerwarteten Änderungen am Katalysator, die
sowohl die Aktivität als auch die Selektivität beeinflusst haben. Wie Abbildung C.6 im Anhang
erkennen lässt, zeigt der Katalysator bis zum Zeitpunkt des Abschaltens eine den Erwartungen
entsprechendes Aktivitäts- und Selektivitätsprofil. Ein Nachstellen des Versuches im XRD
zeigte keine strukturelle Veränderung der Kobaltphasen. Die Untersuchung dieses Phänomens
überschreitet jedoch den Rahmen dieser Arbeit und verbleibt somit als nicht erklärbar.

Aus diesem Grund werden nur der einfach imprägnierte 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator und
der dreifach imprägnierte 4,5Mn30Co-SiO2-Katalysator miteinander verglichen. Aus Gründen
der Vollständigkeit werden die erzielten Ergebnisse von 3,0Mn20Co-SiO2 ebenfalls mitgeführt,
müssen jedoch getrennt von den anderen beiden Katalysatoren betrachtet werden. Durch das
Beaufschlagen mit Wasserstoff hat sich die Reaktionsrate von 3,0Mn20Co-SiO2 um ca. 20% erhöht,
während gleichzeitig die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit mit α = 0,76 anstieg. Weiterhin sank
die gesamte Olefin-Ausbeute als auch die C3–C8-Olefin-Ausbeute auf ca. 60% des 1,5Mn10Co-
SiO2-Katalysators. Somit bleibt als Ergebnis der Untersuchungen mit 4,5Mn30Co-SiO2, dass der
Reaktor zwingend mit Inertgas abgefahren werden muss. Ansonsten könnten die Veränderungen
an Aktivität und Selektivität den (technischen)-Prozess beeinflussen und schädigen.

Für den 4,5Mn30Co-SiO2-Katalysator nimmt im Vergleich zum 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator
sowohl die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit als auch die (auf die Co-Masse bezogene) Reakti-
onsrate ab (Tabelle 5.2). Für das Absinken der Reaktionsrate kann das Verstopfen von Poren
verantwortlich gemacht werden, so dass nicht länger alle aktiven Zentren für die Reaktion zu
Verfügung stehen. Bei Betrachtung von Abbildung 5.13 und 5.14 können für 1,5Mn10Co-SiO2

und 4,5Mn30Co-SiO2 geringe Unterschiede ausgemacht werden. Diese liegen jedoch im Rahmen
der Messungenauigkeit. Es ist eine Abnahme der Olefinselektivität festzustellen. 1-Olefine stellen
eine reaktive Stoffgruppe dar und neigen zur Readsorption auf aktiven Zentren, wie in Anhang
A.3.1 beschrieben. Aus diesem Grund ist von einer Readsorption der Olefine auszugehen. Diese
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Abb. 5.13: Detaillierte Aufteilung der C3–C8 Fraktion für verschieden hoch imprägnierte Katalysato-
ren. Für die Versuchsreihe wurde ein Einfach-Imprägnierter(1,5Mn10Co-SiO2), ein Doppelt-
Imprägnierter(3,0Mn20Co-SiO2) und ein Dreifach-Imprägnierter(4,5Mn30Co-SiO2) Katalysator
(v.l.n.r.) verwendet. Werte < 1Gew.-%C wurden vernachlässigt. (Reaktionsbedingungen allg.:
dP ≤ 150 µm, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C; 1,5Mn10Co-SiO2: mCo
= 560mg, τ ′ = 1488 kgCo sm−3, χCO = 14,6%, s. a. Tabelle D.17; 3,0Mn20Co-SiO2: mCo
= 554mg, τ ′ = 982 kgCo sm−3, χCO = 12,2%, s. a. Tabelle D.23; 4,5Mn30Co-SiO2: mCo =
489mg, τ ′ = 1564 kgCo sm−3, χCO = 11,69%, s. a. Tabelle D.24)
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Abb. 5.14: Detaillierte Aufteilung der Stoff- und Fraktionsselektivitäten für verschieden hoch imprägnierte
Katalysatoren. Für die Versuchsreihe wurde ein Einfach-Imprägnierter(1,5Mn10Co-SiO2), ein
Doppelt-Imprägnierter(3,0Mn20Co-SiO2) und ein Dreifach-Imprägnierter(4,5Mn30Co-SiO2)
Katalysator (v.l.n.r.) verwendet. Selektivitäten links von ergeben 100%, Abweichungen
sind bedingt durch Rundungen. Die CO2-Selektivität ist vernachlässigbar, siehe auch Tabellen
D.17, D.23 und D.24. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.13)
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Tab. 5.2: Umsatz, Alpha-Wert und Reaktionsrate für die verschieden stark imprägnierte Katalysatoren
als Feinkorn. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.13)

Katalysator CO-Umsatz αC3−C25,fit Reaktionsrate 220 °C

1,5Mn10Co-SiO2 14,6% 0,72 16,4 mmolCO kg−1
Co s−1

3,0Mn20Co-SiO2 12,2% 0,76 20,2 mmolCO kg−1
Co s−1

4,5Mn30Co-SiO2 11,9% 0,71 12,5 mmolCO kg−1
Co s−1

wird durch die um den Faktor drei höhere Co-Menge gefördert. Eine Hydrierung der Olefine
zu Paraffinen oder ein Einbau in Kettenwachstumsreaktionen wird dadurch begünstigt. Die
Charakterisierung mittels Stickstoffphysisorption und Chemisorption kann im Anhang C.3.2
nachgeschlagen werden.

Die abschließende Erkenntnis der Mehrfachimprägnierung ist, dass diese nahezu ohne Verluste
möglich ist. Es muss mit einer etwas eingeschränkten Aktivität (je Masse Kobalt) durch erste
verschlossene Poren gerechnet werden. Die volumenbezogene Aktivität steigt jedoch um den
Faktor 2,3. Verluste an 1-Olefinen aufgrund von Readsorption können vernachlässigt werden.

Umsatzvariation am 4,5Mn30Co-SiO2-Katalysator mittels Temperaturvariation
Im Rahmen der Untersuchungen des 4,5Mn30Co-SiO2 Katalysators wurde eine Variation des
Umsatzes mittels Temperaturvariation durchgeführt. Im Vergleich zu den sonst in dieser Arbeit
durchgeführten Umsatzvariationen wurde der Volumenstrom (STP) konstant gehalten. Die
Verweilzeit τ ′ erfährt durch den geringfügig geänderten Betriebsvolumenstrom bedingt durch die
Temperaturänderung eine geringe Änderung für jedes Temperaturniveau. Mit Hilfe des Versuches
soll (im Voraus) ein Einblick in den Einfluss von Temperatur und Umsatz gegeben werden. Eine
detaillierte Untersuchung der einzelnen Parameter für 1,5Mn10Co-SiO2 findet sich in Kapitel
5.2.3.1 respektive Kapitel 5.2.3.3. Nachfolgend wird nur über den Umsatzbereich gesprochen,
dieser inkludiert jedoch die korrespondieren Temperaturen nach Abbildung 5.15 und vorgegriffen
nach Abbildung 5.16.

In Abbildung 5.15 sind die Bildungsraten gegen den Umsatz aufgetragen. Bei steigendem Umsatz
ist eigentlich mit einem (linearen) Anstieg der Bildungsraten aller Stoffgruppen zu rechnen. Als
Beispiel sei der lineare Anstieg der Methanbildungsrate aufgeführt. Besonders auffällig ist der
Verlauf bei Ethan und Ethen. Die Bildung von Ethan und Ethen erfolgt für kleine Umsätze von
χCO ≤ 10% in vergleichbaren Mengen. Für steigende Umsätze erfolgt jedoch kein Anstieg der
Bildung des Olefins. Die Bildungsrate von Ethen bleibt über den gesamten Variationsbereich
unverändert, während die Bildungsrate von Ethan den Erwartungen entsprechend einen (linearen)
Anstieg verzeichnet. Dieses Phänomen kann auf die hohe Reaktivität von Ethen, wie in Anhang
A.3.1 beschrieben, zurückgeführt werden.

Bei den C3–C5-Körpern ist eine stärkere Olefin-Bildungsrate im Vergleich zum Paraffin festzu-
stellen. Für beide Stoffgruppen ist bis zu einem Umsatz von χCO ≤ 30% ein lineare Zunahme
der Bildungsrate zu beobachten. Für Umsätze, die diesen Wert übersteigen, ist ein weiterer
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Abb. 5.15: Bildungsraten von C1–C5-KWST und αC5+ bei Variation des CO-Umsatzes mittels Tempe-
raturvariation am 4,5Mn30Co-SiO2-Katalysator. Trendlinien dienen ausschließlich als opti-
sches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 489mg, V̇gesSTP = 14,74 l h−1,
H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar)
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Abb. 5.16: Reaktionsrate rCO gegen die Temperatur in linearer (l.) und logarithmische Skala (r.) bei Va-
riation des CO-Umsatzes mittels Temperaturvariation am 4,5Mn30Co-SiO2-Katalysator.
Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤
150 µm, mCo = 489mg, V̇gesSTP = 14,74 l h−1, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, χCO ≈
5–48%)

Anstieg nur für Paraffine zu beobachten. Die Olefin-Bildungsrate flacht ab; es wird keine weitere
Zunahme an Olefinen festgestellt. Aus Gründen der Massenerhaltung muss jedoch die Differenz
zwischen mehr verbrauchtem CO und gleichbleibender Olefinbildungsrate geklärt werden. Diese
Beobachtungen lassen sich unter Zuhilfenahme der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit erklären.
Es wird ein zunehmender α-Wert mit steigendem Umsatz (steigender Temperatur) festgestellt.
Dieser wächst, obwohl nur eine tendenzielle Analyse erfolgen soll, von 0.68 bei χCO = 5%
auf 0.83 bei χCO = 48%. Dies hat eine starke Veränderung des Produktspektrums zur Folge.
Die Diskrepanz zwischen der Olefin-Bildungsrate und der CO-Verbrauchsrate lässt sich somit
erklären, da die gebildeten Olefine im Kettenwachstumsprozess verbraucht werden und somit im
Produktstrom nicht mehr vorhanden sind bzw. analytisch nachgewiesen werden können. Wird die
Abbildung 5.16 betrachtet, ist zu erkennen, dass die Reaktionsrate mit steigender Temperatur
exponentiell zunimmt.

Der erste Versuch einer Umsatz- und Temperaturvariation lässt den Schluss zu, dass Olefine
aufgrund ihrer hohen Reaktivität mit steigender lokalen Konzentration am Kettenwachstum
teilnehmen. Durch die gleichzeitige Variation von Umsatz und Temperatur sind weitere Untersu-
chungen notwendig, siehe nachfolgende Kapitel.

5.1.3 Vergleich der untersuchten Kobalt- und Eisensinterkatalysatoren

Zum Abschluss dieses Kapitels soll eine Gegenüberstellung von Eisen- und Kobaltkatalysatoren
erfolgen. Aus diesem Grund werden der Eisensinterkatalysator FeCuZnK und der geträgerte
Mangan-Kobaltkatalysator 1,5Mn10Co-SiO2 miteinander verglichen. Diese erzielten für die
Zielsetzung der Arbeit die geeignetste Selektivität. Der Vergleich erfolgt bei einer Reaktionstem-
peratur von 220 °C, einem Gesamtdruck von 20 bar und unter einem CO/H2-Synthesegas. Alle
weiteren Parameter können der Abbildung 5.17 entnommen werden.
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5.1 Screening von Fischer-Tropsch-Katalysatoren für eine maximierte C3 – C8-Olefinausbeute

Werden die beiden Katalysatorsysteme verglichen, fällt vor allem der kleinere α-Wert von
1,5Mn10Co-SiO2 auf. Ebenso weist der Mn-Co-Katalysator eine höhere Olefinausbeute auf. Somit
lässt sich ein viel wachsärmeres Produkt mit hohem Olefinanteil gegenüber dem Eisensinterka-
talysator produzieren. FeCuZnK weist durch diese Eigenschaften eine fast um den Faktor vier
kleinere Selektivität zu C3–C8-1-Olefinen mit 11Gew.-%C gegen 38Gew.-%C auf. Darüber hinaus
sind bei dem Fe-Katalysator Verluste von knapp 23Gew.-%C aufgrund der Umwandlung von CO
zu CO2 mittels WGS zu verzeichnen. Bei der Betrachtung der Einzelfraktionen in Abbildung
5.17 wird ersichtlich, dass der Eisenkatalysator zur Bildung von i-Olefinen neigt, während der
Kobaltkatalysator hauptsächlich 1-Olefine produziert. Für den FeCuZnK-Katalysator spricht die
höhere Aktivität bezüglich der Katalysatormasse. Wie Kapitel 5.1.2.2 zeigt, kann dieser Nachteil
jedoch durch eine höhere Beladung von Kobalt und Mangan ausgeglichen werden.

Werden diese Aspekte in Betracht gezogen, fällt die Wahl des in dieser Arbeit näher zu untersuchen-
den Katalysators auf einen manganpromotierten Kobaltkatalysator (1,5Gew.-%Mn,10Gew.-%Co

auf SiO2). In den nachfolgenden Kapiteln soll der Einfluss der Reaktionsbedingungen für dieses
ausgewählte System weiter untersucht werden, um die Ausbeute an 1-Olefinen zu optimieren.
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Abb. 5.17: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den, der Zielsetzung entsprechend, geeig-
netsten Kobalt-(linke Balken) und Eisenkatalysator(rechte Balken). Selektivitäten links von

ergeben 100%, Abweichungen sind bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden
in dieser Abbildung vernachlässigt. (Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150 µm, H2/CO = 2/1,
pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C; 1,5Mn10Co-SiO2: mCo = 561mg, τ ′ = 1488 kgCo sm−3,
χCO = 14,6%, s. a. Tabelle D.17; FeCuZnK - CO: mFe = 4,652 g, τ ′ = 6186 kgFe sm−3, χCO
= 11,0%, s. a. Tabelle D.9)
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

5.2 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als Feinkorn

In diesem Kapitel soll der 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator (1,5Gew.-%Mn,10Gew.-%Co auf SiO2)
im Detail beschrieben werden. Hierfür werden die Produktverteilungen genauso wie die Cha-
rakterisierung intensiver betrachtet. Neben der Untersuchung der Reduzierbarkeit für unter-
schiedliche Temperaturen wurden ebenso sämtliche Reaktionsparameter, die einen Einfluss auf die
1-Olefin-Selektivität haben können, untersucht. Abgeschlossen wird das Kapitel mit der kinetischen
Modellierung.

5.2.1 Operando-XRD-Messungen der Reduzierbarkeit des
1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators

Neben der Betrachtung der Reaktionsbedingungen müssen auch die Reduktionsbedingungen
beachtet werden. Dies ist vor allem für die technische Anwendung von Interesse, da die Reduk-
tionstemperatur (360 °C) weit über der Anwendungstemperatur (190–250 °C) liegt. Dies muss
bei Auslegung des Reaktors betrachtet werden. Aus technischer und ökonomischer Sicht ist eine
möglichst geringe Reduktionstemperatur wünschenswert.

In Abbildung 5.18 werden die operando Messungen im XRD verglichen (siehe Kapitel 4.1 für
eine Beschreibung des Messaufbaues). Die Erhöhung der Reduktionstemperatur von 360 °C auf
420 °C (und noch geringere Temperaturen, siehe nachfolgende Absätze) dient der Ermittlung
eines geeigneten Aktivierungsverfahrens und klärt, ob ein Erhöhen der Reduktionstemperatur
eine Erhöhung der Aktivität oder eine Veränderung der Selektivität mit sich bringt.

Die vollständige Produktanalyse des 360 °C-Versuches weist ein “Analytikloch“ auf. Durch die
Verwendung eines Silikonschlauches in der Kühlfallenkaskade konnten C6–C12-Kohlenwasserstoffe,
Olefine sowie Paraffine, aus dem System entweichen, ohne vollständig detektiert zu werden
(Beispielweise Abbildung D.7). Die Verhältnisse innerhalb der einzelnen Fraktionen konnten jedoch
teilweise genutzt werden. Durch Austauschen des Silikonschlauchs mit einem PTFE-Schlauch
wurde diese Problematik beseitigt. Es sei darauf hingewiesen, dass in den vergleichbaren/gleich
detektierten Produktfraktionen (C3–C6) der Messungen bei 360 °C und 420 °C keine Unterschiede
festgestellt werden konnte. Für die einzelnen Werte sei für die 360 °C-Messung auf Tabelle
D.4 und für die die 420 °C-Messung auf Tabelle D.5 verwiesen. Die Aktivität ist mit einer
Reaktionsrate bei 210 °C von 6,7mmolCO kg−1

Co s−1 für den bei 360 °C reduzierten Katalysator und
7,6mmolCO kg−1

Co s−1 für den bei 420 °C reduzierten Katalysator im Rahmen der Messgenauigkeit
gleich. Der in Abbildung 5.18 dargestellte Verlauf der Phasenzusammensetzung stützt diese
These. Bei beiden Versuchen ist nach ungefähr zwei Stunden das vorhandene Co3O4 vollständig
reduziert worden. Die Reduktion von CoO verläuft erwartungsgemäß langsamer für niedrige
Temperaturen. Bei 420 °C wird zügig eine konstante Phasenzusammensetzung von 30mol%
CoO erzielt; keine weitere Reduktion findet statt. Wird in dem Prozess für die letzten zwei
Stunden reines H2 zugeführt, kann eine Phasenzusammensetzung von 20mol%Co CoO erzielt
werden. Die Reduktion bei 360 °C weist eine konstante Abnahme von CoO auf, die dem Wert
von 30mol%Co CoO entgegen strebt. Durch die Beaufschlagung mit reinem H2 kann ebenso eine
Phasenzusammensetzung von 20mol%Co CoO erzielt werden. Es lässt sich sagen, dass durch die
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Abb. 5.18: Vergleich der Kobaltphasenzusammensetzung des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators für Redukti-
onstemperaturen von 420 °C (o.) und 360 °C (u.). Die Reduktionsvorschriften wurden nach
Tabelle B.5 eingehalten, die Heizrate jedoch so angepasst, dass die Reduktionstemperatur zum
gleichen Zeitpunkt erreicht wird. (Analysebedingungen: Primär Soller = 5,1 °, Sekundär Soller
= 2,5 °, Blende = var. 8̃mm, Messbereich = 30 – 80 ° [2θ], Schrittweite = 0,0985 ° [2θ], Zeit pro
Schritt = 1,50 s, Strahlung = Cu-Kα)

Erhöhung der lokalen Wasserstoffkonzentration eine Reduktion mit vergleichbaren Resultaten
für beide Temperaturen erzielt werden kann. Somit ist einer Reduktion bei einer Temperatur
über 360 °C irrelevant.

Um den Einfluss von niedrigen Reduktionstemperaturen zu untersuchen, wurden Experimente bei
300 °C und 220 °C durchgeführt. Eine Untersuchung bezüglich der Selektivitäten erfolgte aufgrund
der Erkenntnisse aus den 360 °C und 420 °C Versuchen mit Rücksichtnahme auf die Versuchszeit
nicht. Wie erwartet, findet bei 300 °C eine Reduktion von CoO zu metallischem Kobalt statt,
jedoch ist die Reaktion stark verlangsamt, wie Abbildung 5.19 zeigt. Bei einer Temperatur von
220 °C ist Co3O4 nach zehn Stunden nahezu vollständig zu CoO reduziert; nach zwanzig Stunden
konnte jedoch keine Reduktion zu metallischem Kobalt festgestellt werden (siehe Abbildung C.7
im Anhang). Aus diesem Grund wird die Reduktion bei 220 °C als technisch irrelevant betrachtet.
Neben dem 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator wurden auch Versuche mit dem 10Co-SiO2-Katalysator
und dem 5,4Mn10Co-SiO2-Katalysator durchgeführt. Diese können in Anhang C.2 nachgeschlagen
werden. Der 5,4Mn10Co-SiO2-Katalysator zeigte bei den XRD-Messungen eine stark gehemmte
Reduktion zu metallischem Kobalt, die eine katalytische Aktivität des Katalysators ausschließen
würden. Dies widerspricht jedoch den Messungen aus dem Kapitel 5.1.2.1.
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Abb. 5.19: Kobaltphasenzusammensetzung des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators für Reduktionstemperatu-
ren von 300 °C. Die Reduktionsvorschriften wurden nach Tabelle B.5 eingehalten, die Heizrate
jedoch so angepasst, dass die Reduktionstemperatur zum gleichen Zeitpunkt erreicht wird.
(Analysebedingungen: siehe Abbildung 5.18)

Ein Erhöhen des Wasserstoffdrucks von 1 bar auf 6 bar nach dem Beenden der 51 Stunden
Reduktion (Abbildung 5.19) konnte den Reduktionsgrad nicht signifikant steigern. Nach weiteren
24 Stunden unter 9 bar bei 300 °C erhöhte sich der Reduktionsgrad von 58,5% auf 67,5%. Diese
Steigerung entspricht der beobachteten Steigung aus Abbildung 5.19 bzw. C.6. In Abbildung
C.6 wurde das Augenmerk nicht auf die ersten zehn Stunden der Reduktion gelegt und stellt so
anschaulich einen Verlauf über die gesamten 51 Stunden dar. Eine nachträgliche Erhöhung der
lokalen Wasserstoffkonzentration um den Faktor neun wirkt sich weder positiv noch negativ auf
die Readuktion des Katalysators aus.

Um eine (prägnante) Übersicht über den Reduktionsprozess zu liefern, wird in Abbildung
5.20 der Reduktionsgrad für metallisches Cobalt (Co0 = Cohex + Cokub) aus Kobaltoxid CoO
dargestellt. Diese Form der Darstellung ist interessant, da die Reduktion von Co3O4 zu CoO
nicht den begrenzenden Schritt darstellt, da sie bei allen beobachteten Reduktionen vollständig
stattgefunden hat (siehe auch Anhang B.2). In dieser Auftragung ist besonders die langsamere
Reduktion von 360 °C vs. 420 °C für ein Gasgemisch mit 20Vol.-% Wasserstoff, Rest Stickstoff,
zu erkennen. Zum Ende des Prozesses (100Vol.-% Wasserstoff) sind identische Reduktionsgrade
für beide Temperaturen zu beobachten. Die langsame Zunahme des Readuktionsgrades für den
bei 300 °C reduzierten Katalysator wird ebenfalls deutlich. Um mit einer Reduktion bei 300 °C
einen ähnlichen Reduktionsgrad wie bei 360 °C respektive 420 °C zu erzielen, kann eine lineare
Zunahme angenommen werden. Aus den gemessenen Werten kann eine Dauer von drei Tagen
interpoliert werden.

Zusammenfassend lässt sich die Aussage treffen, dass eine höhere Reduktionstemperatur kaum
Auswirkungen auf den Reduktionsgrad, die Aktivität oder die Selektivität hat. Mit einer Ver-
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Abb. 5.20: Reduktionsgrad bezogen auf metallisches Kobalt (Cohex und Cokub) für verschiedene Redukti-
onstemperaturen. Die genaue Phasenzusammensetzung und die Analysebedingungen können
aus den Abbildungen 5.18–5.19 entnommen werden.

minderung der finalen Reduktionstemperatur kann der gewünschte Reduktionsgrad (nahezu)
erzielt werden, jedoch auf Kosten eines stark verlängertem Reduktionsprozesses. Für Eisenkata-
lysatoren erfolgten keine weiteren Untersuchungen, da Rößler zeigen konnte, dass mit 360 °C
eine ausreichende Reduktionstemperatur vorliegt [322].

5.2.2 Katalysatorcharakteristika, Selektivitäten und detaillierte Verteilung der
Produkte des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators als Feinkorn

Der mit 1,84Gew.-%Mn und 11,67Gew.-%Co auf SiO2 beschichtete Katalysator, 1,5Mn10Co-SiO2,
zeigt die in Tabelle 5.3 gelistete Charakteristika auf. Die Bestimmung der Metall-Beladung erfolgte
mittels ICP-OES. Abweichungen von der geplanten Beladung (1,5Gew.-%Mn, 10,0Gew.-%Co)
können vernachlässigt werden, da sämtliche Reaktionsraten auf den tatsächlichen Kobaltgehalt
angegeben werden und das Mangan/Kobalt-Verhältnis von 0,15 beibehalten wurde. Wie für
den Aerolyst 3041 charakteristisch, weist der Katalysator eine hohe Oberfläche (139m2 g−1

Kat)
bei einem großem Porenvolumen (0,76 cm3 g−1

Kat) auf. Mittels Quecksilberporosimetrie konnte
eine Porosität im oxidiertem Zustand von 0,68 bei einer scheinbaren Katalysatordichte von
810 kgm−3 gemessen werden. Die Isotherme sowie das kumulierte Porenvolumen/Fläche über
den Porendurchmesser sind in Anhang C.9.2 aufgetragen.

Durch die im Kapitel 4.6 erläuterte Methode lässt sich aus dem vollständigen Produktspektrum
eine Kettenwachstumswahrscheinlichkeit bestimmen. In der Anwendung für den 1,5Mn10Co-SiO2-
Katalysator ergibt sich die in Abbildung 5.21 ersichtliche Darstellung für die Gesamtverteilung
an Kohlenstoff. Es wird von jeder Stoffklasse der produzierte Kohlenstoff der entsprechenden
Kettenlänge zugeordnet und somit ein α-Wert für die allgemeine Produktverteilung angegeben.
Zwischen einer Kettenlänge von C15 und C16 lässt sich ein “Sprung“ innerhalb des Verlaufes
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Tab. 5.3: Eigenschaften des zylinderförmigen 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators bei einer vorhergehenden
Kalzinierung bei 360 °C an Luft in einem Festbett sowie für das SiO2-Trägermaterial Aerolyst
3041. Für die chemische Zusammensetzung der ebenfalls genutzten Katalysatoren sei auf den
Anhang D verwiesen.

Parameter Symbol Einheit SiO2 1,5Mn10Co-SiO2

Chemische Zusammensetzung ωCo Gew.-%Co - 11,67Gew.-%Co

ωMn Gew.-%Mn - 1,84 a

- Rest SiO2

Trägermaterial - Aerolyst 3041
Geometrie Grobkorn b dP × lP mm 1,6 × 8,4
Geometrie Feinkorn dP µm ≤ 150
Oberfläche c d AKat m2 g−1

Kat 157 139
Kumuliertes Porenvolumen c e VPore cm3 g−1

Kat 0,89 0,77
Mittlerer Porendurchmesser c g dPore nm 23 22
Porosität im oxidiertem Zustand f εP - 0,68 0,68
Scheinbare Katalysatordichte f ρschein kgm−3 729 810
Feststoffdichte des Katalysators f ρKat kgm−3 2267 2550

a 15,8Gew.-% Mangan relativ zu Kobalt b gemittelt aus 30 Werten c N2-Physisorption - Feinkorn
d Mittels BET-Methode e Mittels BJH-Methode f HG-Porositmetrie - Grobkorn g dPore = 4 · VBET ·A−1

BET

ausmachen. Dieser lässt sich auf die Superposition der Produktspektren aus den gemessenen
Chromatogrammen zurückführen. Innerhalb des Chromatogramms des Online-GCs, siehe Ab-
bildung B.7 in Anhang B.7, lassen sich noch Spuren von C16+ Körpern ausmachen, die jedoch
unterhalb der auswertbaren/analytischen Grenze des Detektors liegen. Diese nicht quantifizierten
KWST erklären den Sprung innerhalb der Verteilung.

Wird die allgemeine Selektivität betrachtet, also die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit, die
die gesamte Produktverteilung beschreibt, fällt eine geringe Diskrepanz zwischen modellierter
Verteilung und gemessener Verteilung auf. Wie in Abbildung 5.22 zu sehen ist, wird sowohl
mehr Methan als auch C3–C5 gebildet. Im Bereich der C6–C10-KWST kommt es zu einer
Unterschätzung der gebildeten Stoffmenge der jeweiligen Kettenlänge. Besonders hervorstechend
ist die verringerte Bildung der C2-Kohlenwasserstoffe. Es lässt sich die allgemeine Aussage treffen,
dass eine Beschreibung der Produktverteilung von Kohlenwasserstoffen mit einer Kettenlänge
größer drei mit einer Schulz-Flory-Verteilung möglich ist. Mit einem α-Wert von 0,72 lässt sich die
Produktverteilung in hinreichender Genauigkeit für die genannte Kettenlänge C3+ beschreiben.
Auf die Ausnahmen Methan und C2 wird nachfolgend eingegangen. Für Aussagen über die
Reaktionsraten und weitere Selektivitäten sei an dieser Stelle auf Kapitel 5.1.3 oder die Tabelle
D.17 verwiesen.
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Abb. 5.21: Halblogarithmische Darstellung des normierten Massenanteil an Paraffinen, Olefinen
und Alkoholen in Abhängigkeit der C-Zahl für den 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator.
(Reaktionsbedingungen:

∑
wj = 1 (100%), dP ≤ 150 µm, mCo = 584mg, H2/CO = 2/1,

pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C, τ ′ = 1548 kgCo sm−3, χCO = 14,6%, s. a. Tabelle D.17)

Durch das separate Betrachten von Paraffinen, Olefinen und Alkoholen ist eine differenziertere
Analyse der Produktverteilung möglich. Wie in Abbildung 5.23 zu sehen ist, kann mit einem
αParaffine von 0,78 die Verteilung der gebildeten C2+-Paraffine ohne Einschränkungen modelliert
werden. Bei dem abweichende Wert von Butan handelt es sehr wahrscheinlich um einen Messfehler.
Ersichtlich ist der stark von der Verteilung abweichende Anteil an gebildetem Methan. Eine
stufenweise Zersetzung von Olefinen zu Methan konnten von Pichler et al. festgestellt werden
[86]. Beobachtungen von Henrici-Olivé et al. mit Isotopenmarkierungen lassen unter anderem
auf eine Zersetzung von Olefinen unter Bildung von Methan schließen und stützen diese These
[105]. Um die Modellierung des gesamten Produktspektrums realisieren zu können, wird deshalb
zwischen der Bildung von CH4 und C2+ unterschieden.

rCO = rCH4 + rC2+ (5.1)

So ergibt sich der Ansatz, dass die Reaktionsrate von Kohlenmonoxid rCO der Bildungsrate von
Methan rCH4 und den restlichen Kohlenwasserstoffen rC2+ nach Gleichung (5.1) entspricht [67,
125]. Durch eine Partialdruckvariationen von Wasserstoff konnten durch Pöhlmann et al. die
Annahme unterschiedlichen Bildungsraten validiert werden [125]. Durch die diskutierten Punkte
lässt sich die Abweichung der Methanbildungsrate auch für diese Arbeit erklären.

Die Verteilung von Olefinen lässt sich (analog zu den Paraffinen) in einer Einzelbetrachtung
mit einem αOlefine von 0,64 ohne Abweichung für C3+-Körper beschreiben, siehe Abbildung
5.24. Der kleinere α-Wert der Olefine lässt sich dadurch erklären, dass Olefine mit steigender
Kettenlänge verstärkt zum Hydrieren neigen [86]. Aus diesem Grund werden langkettige Olefine
zu Paraffinen hydriert und es ergibt sich dadurch αParaffine > αOlefine. Der geringe Anteil an
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Abb. 5.22: Detaillierte Produktverteilung des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators in Bezug auf die globale
Produktverteilung des Katalysators. Darstellung als normierter Massenanteil an Paraffinen,
Olefinen und Alkoholen in Abhängigkeit der C-Zahl. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung
5.21,

∑
wj = 1 (100%))
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Abb. 5.23: Normierter Massenanteil an Paraffinen in Abhängigkeit ihrer C-Zahl. (Reaktionsbedingungen:
siehe Abbildung 5.21,

∑
wj = 1 (100%))
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Abb. 5.24: Normierter Massenanteil an Olefinen in Abhängigkeit ihrer C-Zahl. (Reaktionsbedingungen:
siehe Abbildung 5.21,

∑
wj = 1 (100%))
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Abb. 5.25: Normierter Massenanteil an Alkoholen in Abhängigkeit ihrer C-Zahl. (Reaktionsbedingungen:
siehe Abbildung 5.21,

∑
wj = 1 (100%))

- 77 -



5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Ethen im Vergleich zu den restlichen kurz- und mittelkettigen 1-Olefinen und der bestimmten
Verteilung lässt sich durch die Reaktivität der Verbindung erklären. Ethen nimmt unter normalen
Synthesebedingungen aktiv am Kettenstart und Kettenwachstum teil [86, 109, 110]. Somit reagiert
ein großer Bestandteil des gebildeten Ethen an der Katalysatoroberfläche weiter und kann im
Produktstrom nicht nachgewiesen werden [110].

Bei der Verteilung der Alkohole nach Abbildung 5.25 ist der mit 28Gew.-%C hohe Anteil an
Ethanol auffällig. Dieser stellt das erste Maximum in der Alkohol-Verteilung dar. Für C3+ Koh-
lenwasserstoffe wird eine Verteilung mit einem zweiten Maximum bei Pentanol mit 16Gew.-%C

festgestellt. Butanol unterliegt nicht der Verteilung. Dies wird auf einen Messfehler zurückgeführt.
Mit einer regulären Schulz-Flory-Verteilung nach Gl. (2.1) und einer angepassten Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit von αAlkohole = 0,74 ist eine Beschreibung der Produktverteilung für
C1–C5 Alkohole nur bedingt möglich. Für höhere Alkohole zeigt die Modellierung eine Über-
einstimmung mit den Messwerten. Der im Vergleich zum Pentanmaximun fast doppelt so hohe
Ethanolgehalt in der Alkoholverteilung wird generell in der Literatur sowohl für Kobalt- als auch
für Eisenkatalysatoren beobachtet [327–329]. So konnten Gall et al. auf einem Kobalt-Thorium-
Magnesium-Kieselgur-Katalysator Selektivitäten von über 50Gew.-%EtOH hinsichtlich Ethanol
nachweisen [329]. Bei der Superposition der C-Ströme aus den unterschiedlichen GC-Proben darf
die Beprobung des Produktwassers nicht vernachlässigt werden. Es konnten nicht zu ignorierende
Mengen an Ethanol in dem Produktwasser nachgewiesen werden. Diese tragen signifikant zur
Verteilung bei, wie auch Schlesinger et al. zeigen [328]. Neben 1-Alkoholen wurden, wenn auch
wenige, Carbonsäuren im Bereich C2–C4 im Produktspektrum gefunden. Ameisensäure kann
aufgrund thermischer Zersetzung im Insert des GC nicht mit einem FID-GC nachgewiesen
werden. Die Carbonsäuren sind aufgrund ihrer geringen Bildungsrate im Rahmen dieser Arbeit
vernachlässigt. Die niedermolekularen Alkohole und Carbonsäuren konnten ebenfalls von Kaiser
nachgewiesen werden [330].

Zusammenfassend lässt sich die Aussage treffen, dass die Produktverteilung respektive die Ketten-
wachstumswahrscheinlich für den gesamten Produktstrom mit einem α-Wert von 0,72 hinreichend
beschrieben werden kann. Werden die Stoffgruppen in Paraffine, Olefine und Alkohole aufgeteilt,
lässt sich das Produktspektrum mit αParaffine von 0,78 und αOlefine von 0,64 gut beschreiben.
Ausnahmen sind Methan und Ethen. Die Alkohole können mit αAlkohole = 0,74 für C6+ gut
beschrieben werden. Niedrige Alkohole können aufgrund einer komplexen Produktverteilung
und analytischen Fragestellungen, wie im vorherigen Absatz diskutiert, nur mit Abweichungen
modelliert werden.
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5.2.3 Variation der Reaktionsbedingungen für den 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als
Feinkorn

Um die Effekte der verschiedenen Reaktionsbedingungen auf die Olefin-Ausbeute zu untersuchen,
wurde eine ausführliche Parameterstudie zum Einfluss von Temperatur, Gesamtdruck, Umsatz
und den Partialdrücken von CO und H2 durchgeführt. Im nachfolgenden Kapitel sollen die
Ergebnisse vorgestellt und diskutiert werden.

5.2.3.1 Temperaturvariation am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Feinkorn

Wird die im Vergleich zum unpromotierten Katalysator (10Co-SiO2) um die Hälfte geringere
Reaktionsrate betrachtet, siehe Abbildung 5.8, liegt es nahe, die Kinetik des Katalysators bei
verschiedenen Reaktionstemperaturen zu Untersuchen. Wird eine Arrhenius-Kinetik unterstellt,
kann mit einem exponentiellen Anstieg der Reaktionsrate mit steigender Temperatur gerechnet
werden. Gleichzeitig muss jedoch eine mögliche Veränderung der Selektivität analysiert werden.

Werden die in Abbildung 5.26 dargestellten Werte für die Reaktionsrate analysiert, kann ein
Verhalten nach einer Arrhenius-Kinetik festgestellt werden. Die Reaktionsrate nimmt um den
Faktor 1,7 pro 10K zu. Die Veränderungen der 1-Olefin/Paraffin-Verhältnisse (O/P) lassen
sich nicht pauschal beschreiben. Die Änderungen der Verhältnisse sind für C2–C8 insgesamt
gering bis nicht festzustellen, siehe Abbildung 5.27. Für kurzkettige Olefine C3–C5 ist ein leichter
Anstieg zugunsten der Olefine zu beobachten. Für die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit fällt
im Bereich von 195 bis 215 °C keine nennenswerten Veränderung auf. Für 225 °C lässt sich ein
verringerte Kettenwachstumswahrscheinlichkeit von ca. ∆α = 0, 03 bezüglich des α-Wertes bei
195 °C feststellen. Die Absenkung läuft in einer der Zielfraktion zuträglichen Größenordnung und
ist daher als positiv anzusehen. Die Methanselektivität steigt mit der Temperatur, bleibt jedoch
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Abb. 5.26: Reaktionsrate rCO gegen die Temperatur in linearer (l.) und logarithmische Skala (r.) am
Feinkorn. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen:
dP ≤ 150 µm, mCo = 814mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ = 1094–5067 kgCo sm−3,
χCO = 9,9–12,0%)
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

mit einer Steigerung von unter 5Gew.-%C bei einer Steigerung der Reaktionstemperatur von
30 °C im tolerierbaren Rahmen.

Generell lässt sich die Aussage treffen, dass mit einer Steigerung der Reaktionstemperatur
die Reaktionsrate des Katalysators stark gesteigert werden kann. Die Veränderung der O/P-
Verhältnisse und der Methanselektivität sind, wie diskutiert, vernachlässigbar. Das Absenken
von α für Temperaturen ≥ 225 °C erfolgt zugunsten der C3–C8-Zielfraktion.
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Abb. 5.27: Variation der Reaktortemperatur am Feinkorn und der Einfluss auf die Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit (l.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung (r.o.) mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : ,
C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (u.). Trendlinien dienen ausschließlich als
optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 814mg, H2/CO = 2/1,
pReaktor = 20bar, τ ′ = 1094–5067 kgCo sm−3, χCO = 9,9–12,0%)
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5.2.3.2 Variation des Gesamtdruckes am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Feinkorn

Neben der Temperatur ist der Gesamtdruck pReaktor ein wichtiger Parameter. Laut Schulz beein-
flusst der Gesamtdruck signifikant die Bildung von Alkoholen [327]. Um etwaige Veränderungen
der Alkoholselektivität zu erfassen, wurde neben der Gasphasenanalyse auch eine vollständige
Produktanalyse bei verschiedenen Drücken durchgeführt. Die detaillierten Ergebnisse können
dem Anhang D.4 entnommen werden.

Insgesamt wurden sechs Messungen, vier vollständige Produktanalysen und zwei Gasphasenanaly-
sen, durchgeführt (Abbildung 5.28). Bei zwei Messungen traten Abweichungen beim Umsatz auf.
Durch die Unabhängigkeit der O/P-Verhältnisse vom Umsatz (χCO & 5%) werden die Ergebnisse
dennoch präsentiert.
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Abb. 5.28: Variation des Gesamtdruckes am Feinkorn und der Einfluss auf die Reaktionsrate (l.o.), die
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.) mit C2 : ,
C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (r.u.). Trendlinien
dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo =
750/814mg, H2/CO = 2/1, ϑReaktor = 215 °C, τ ′ = 1429–1972/2399–3840 kgCo sm−3, χCO =
9,5–14,4%).
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Wie Abbildung 5.28 zeigt, kann bei der Reaktionsrate ein Zuwachs von 60% (9mmolCO kg−1
Co s−1

zu 14,5mmolCO kg−1
Co s−1) bei einem Druckanstieg von 12 bar auf 40 bar festgestellt werden.

Neben der steigenden Reaktionsrate fällt der α-Wert um 0,04 und zeigt so einen nicht zu
vernachlässigenden Einfluss auf die Produktverteilung. Die kurzkettigen C3–C5-Fraktion tendiert
zu einem geringeren O/P-Verhältnis für höhere Drücke. Bei C6+ und C2 kann nur eine geringe
bzw. keine Änderung festgestellt werden. Bei der Fraktionsaufteilung in Abbildung 5.29 kann
dieser Trend ebenso festgestellt werden. Für C3–C5-KWST nimmt der Anteil an Paraffinen zu,
während die Bildung von 1-Olefinen absinkt. Dieses Verhalten ist auf die Readsorption von
Olefinen und der Hydrierung zu Paraffinen aufgrund der erhöhten Lokalkonzentration am aktiven
Zentrum (durch Erhöhung des Gesamtdruckes) zurückzuführen. Die Selektivität zu Methan und
Alkoholen steigt mit einer Druckerhöhung.

Insgesamt konnte durch die Erhöhung des Gesamtdruckes eine Zunahme des Reaktionsgeschwin-
digkeit festgestellt werden, jedoch auf Kosten einer verminderten Ausbeute an C3–C5-Olefinen.
Die Steigerung der Reaktionsrate sowie ein Abfallen des Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisses mit
steigendem Druck für Co-Katalysatoren wird ebenfalls in der Literatur beschrieben [4, 331]. Diese
Veränderungen werden durch Absinken des H/CO-Verhältnisses auf der Katalysatoroberfläche
mit steigendem Druck sowie durch Sekundärreaktionen (Kettenfortpflanzung) von Olefinen
erklärt [4]. Die marginal steigende Methanselektivität wird von Dinse et al. nicht beobachtet,
sondern vielmehr ein Abfallen mit steigendem Druck für nicht promotierte Co-Katalysatoren
[4]. Für mit Mangan promotierte Co-Katalysatoren (Mn/CO = 0,125) flachte das Absinken der
CH4-Selektivität merklich ab [4]. Das in dieser Arbeit gemessene Absinken der Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit für steigenden Druck kann mit der hohen Beladung an Mangan erklärt werden
(siehe Kapitel 2.3.2.2). Der Einfluss des Druckes auf die Alkoholselektivität ist vernachlässigbar.
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5.2.3.3 Umsatzvariation durch Verweilzeitvariation am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator -
Feinkorn

Untersuchungen bei einem CO-Umsatz von χCO ≈ 10% bieten sich im Labormaßstab an, um
etwaige Nebenreaktionen auszuschließen und eine Überladung der Analytik zu vermeiden. In
der technischen Produktion ist allein aus ökonomischer Sicht ein möglichst hoher Umsatzgrad
anzustreben. Neben dem Interesse bezüglich eines industrierelevanten Umsatzes ist auch der
Einfluss der Reaktionsprodukte auf das Endprodukt durch mögliche Folge- und Nebenreaktionen
zu berücksichtigen. Wie in Anhang A.3 diskutiert, zeigen Olefine eine hohe Reaktivität. Durch die
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Abb. 5.30: Variation des CO-Umsatzes mittels Verweilzeitvariation am Feinkorn und Einfluss auf die
Reaktionsrate (l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-
Verteilung (l.u.) mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivi-
tät (r.u.). Umsätze von größer χCO = 45% wurden bei 230 °C angefahren, konnten durch stark
schwankende Ausgangsvolumenströmen aber nur hinsichtlich der 1-Olefin-zu-Paraffin-Verteilung
untersucht werden. Hierfür wurden die Peakflächen und nicht die ermittelten Kohlenstoffmassen
ins Verhältnis gesetzt, siehe grau markierter Bereich. Trendlinien dienen ausschließlich als
optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 750/814mg, H2/CO =
2/1, pReaktor = 23bar, ϑReaktor = 215 °C, τ ′ = 1888–5788 kgCo sm−3)
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Erhöhung der lokalen Konzentration bei hohem Umsatz ist von Sekundärreaktionen auszugehen.
Dies kann als Analogie zur Druckvariation betrachtet werden.

Die in Abbildung 5.30 dargestellten Ergebnisse der Umsatzvariation durch Verweilzeitvariation
sollen nachfolgend diskutiert werden. Die mit einem linearen Trend anwachsende Reaktions-
rate sticht hervor, da umsatzabhängige Reaktionsraten, sprich der Zunahme bei steigendem
Umsatz, nicht mit einem gängigen reaktionskinetischen Modell zu erklären sind, siehe Kapi-
tel 2.2.3. Diese werden in erster Linie auf den Mehrverbrauch von Kohlenmonoxid aufgrund
von Sekundärreaktionen zurückgeführt. Diese Annahme steht jedoch konträr zur Abnahme der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit. Die α-Werte in dieser Messreihe schwanken stark; es lässt
sich keine klare Tendenz erkennen. Durch den steigenden CO-Verbrauch ist eigentlich mit einer
Zunahme der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit zu rechnen.

Die Veränderung der Methanselektivität ist sehr gering (Abbildung 5.30). Dies ist mit den
Ergebnissen von Pöhlmann vergleichbar [67]. Bei den O/P-Verhältnissen lässt sich für sämtliche C3–
C8 eine Abnahme des Verhältnisses feststellen. So werden im Vergleich zu den Paraffinen fast die
Hälfte weniger Olefine gebildet, wenn der Umsatz von 10% auf 68% steigt. Es sei an dieser Stelle
erwähnt, dass aufgrund von analytischen und technischen Begrenzungen Umsätze χCO > 45%
nur mit Hilfe einer Temperaturerhöhung von 10K realisiert werden konnten. Weiterhin wurde
aufgrund von leichten Druckschwankungen31 die GC-Flächen, anstelle der konkreten Massen, für
die Bestimmung des O/P-Verhältnisses herangezogen.

Abschließend lässt sich sagen, dass ein hoher Umsatz stark auf die Ausbeute an Olefinen
einwirkt. Durch den steigenden Umsatz werden zwar primär mehr Olefine gebildet. Infolge der
hohen Konzentration an reaktiven 1-Olefinen an den aktiven Zentren reagieren die Olefine zu
unerwünschten Paraffinen ab.

5.2.3.4 Variation der Kohlenmonoxidkonzentration am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator -
Feinkorn

Für die Optimierung der Olefinselektivität ist es nötig, eine Variation der Eduktgas-
Zusammensetzung durchzuführen. Um nicht nur Aussagen über unterschiedliche stöchiometrische
Verhältnisse von CO und H2 treffen zu können, wurde eine Konzentrationsvariation von beiden
Reaktivgasen durchgeführt. Hierzu wird die Konzentration bzw. der Volumenanteil ϕi der jewei-
ligen Komponente im Eduktgas verändert, während die Konzentration der anderen Komponente
konstant bleibt. Um dies zu ermöglichen, wird ein drittes Gas, Stickstoff, als Inertgas beigemischt.

Bei der Betrachtung der Reaktionsrate rCO kann eine Zunahme mit abfallender Kohlenmonoxid-
Konzentrationen festgestellt werden (Abbildung 5.31). Dies spricht für eine negative Reaktions-
ordnung bezüglich CO. Ob ein mechanistischer Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood Gültigkeit
besitzt, kann nicht nachgewiesen werden, da ein Absinken von rCO erst ab Konzentrationen
kleiner 30molm-3 beobachtet werden kann [67]. Ein Erreichen von Konzentrationen dieser
Größenordnung war versuchstechnisch nicht umsetzbar und ist auch nicht technischer Relevanz.

31 Aufgrund von hohen Umsätzen entstehen Druckschwankungen und somit auch schwankende Produktvolumen-
ströme im Reaktor.
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Abb. 5.31: Variation der Kohlenmonoxidkonzentration am Feinkorn und der Einfluss auf die Reakti-
onsrate (l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung
(l.u.) mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (r.u.).
Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤
150 µm, mCo = 814mg, N2/H2/CO = 3/2/1–0/0,5/1, cH2 = 238–250molm−3, cN2 = 0–
375molm−3, pReaktor = 30bar, ϑReaktor = 215 °C, τ ′ = 1245–3349 kgCo sm−3, χCO = 3,1–
9,3%)

Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α scheint von der Variation der CO-Konzentration nicht
beeinflusst zu sein. Das Absinken der Methanselektivität sowie der Anstieg der O/P-Verhältnisse
für steigende cCO sind auf eine Veränderung im H2 zu CO Verhältnis zurückzuführen. Im Vergleich
zum “regulären“ Synthesegas (H2/CO = 2/1) wird für hohe CO-Konzentrationen die bis zu
einem Faktor vier geringere Menge an Wasserstoff angeboten (H2/CO = 1/2). Somit steht
eine geringere Menge H2 an der Katalysatoroberfläche für Hydrierreaktionen (konkurrierende
Adsorption) zur Verfügung und damit geht eine Steigerung der Olefinselektivität sowie eine
Abnahme der Methanbildung einher.
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Die Variation der CO-Konzentration zeigt mit steigender Konzentration eine Veränderung der
Selektivitäten zugunsten von 1-Olefinen bei gleichzeitiger Abnahme der Methanselektivität.
Die Verteilung der einzelnen Kettenlängen bleibt durch einen konstanten α-Wert unverändert.
Als markanter Nachteil von hohen CO-Konzentration ist aber die sinkende Reaktionsrate zu
benennen.

5.2.3.5 Variation der Wasserstoffkonzentration am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Feinkorn

Bei der Betrachtung der Reaktionsgeschwindigkeit rCO ist ein linearer Anstieg mit steigender H2-
Konzentration zu beobachten (Abbildung 5.32). Die Reaktion ist also erster Ordnung bezüglich
Wasserstoff. Der durch den Marker gekennzeichnete Wert wurde analog zu den anderen
Messwerten bestimmt, jedoch bei einer abweichenden CO-Konzentration (genauen Bedingungen
siehe Abbildung 5.32). Durch diesen Messwert kann eine Reaktion nullter Ordnung bezüglich
Kohlenmonoxid, wie in Teilen der Literatur vorgeschlagen, ausgeschlossen werden [318]. Dieser
Messwert wird aufgeführt, um zu unterstreichen, dass eine vereinfachte Annahme der Reaktion
nullter Ordnung bezüglich Kohlenmonoxid nicht angenommen werden kann.

Analog zur steigenden Reaktionsrate ist ein linearer Anstieg der Methanselektivität festzu-
stellen. Es sticht ins Auge, dass der bei einer unterschiedlichen CO-Konzentration bestimmte
Messpunkt nur eine geringe Abweichung von der Trendlinie aufweist. Dies kann durch die
Annahme untermauert werden, dass der CH4-Bildungsrate einer von der C2+-Bildungsrate
abweichenden Reaktionskinetik folgt [125]. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit ist stark
von der H2-Konzentration abhängig und so kann ein Abfall des α-Wertes um 0,11 bei einer
Konzentrationsänderung von cH2 = 90molm−3 auf 560molm−3 beobachtet werden. Analog zur
CO-Konzentrationsvariation zeigt die Abbildung 5.32 eine Abnahme der O/P-Verhältnisse. Dies
lässt sich wie, im vorherigen Kapitel 5.2.3.4 diskutiert, auf die erhöhte Menge an Wasserstoff für
Hydrierreaktionen erklären. Somit werden die Ergebnisse der cCO-Variation bestätigt.

Generell ist bei der Variation der H2-Konzentration cH2 ein linearer Zusammenhang zwischen cH2

und der Reaktionsrate rCO festzustellen. Erwartungsgemäß sinkt insgesamt das O/P-Verhältnis
mit steigender Konzentration (steigendes H2/CO-Verhältnis). Eine um ∼ 35% steigende CH4-
Selektivität pro 100molH2 m−3 wurde ermittelt. Weiterhin ist ein Abnehmen des α-Wertes für
ein steigendes cH2 zu verzeichnen.
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Abb. 5.32: Variation der Wasserstoffkonzentration am Feinkorn und der Einfluss auf die Reaktionsrate
(l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.)
mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (r.u.). Trend-
linien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150µm,
mCo = 750mg, N2/H2/CO = 0/3,3/1–2,8/0,5/1, cCO = 177molm−3, cN2 = 0–490molm−3,
pReaktor = 30bar, ϑReaktor = 215 °C, τ ′ = 1411–2646 kgCo sm−3, χCO = 3,1–9,3%, Der durch

gekennzeichnete Wert wurde bei einer CO-Konzentration von cCO = 125molm−3 (mCo =
814mg, τ ′ = 1224 kgCo sm−3, N2/H2/CO = 3/2/1, χCO = 9,8%) gemessen)

5.2.3.6 Kinetische Modellierung für den 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Feinkorn

In dem nachfolgenden Kapitel soll die Reaktionsrate rCO mithilfe von reaktionskinetischen
Modellen beschrieben werden. Es wurden sowohl der Potenzansatz als auch ein Ansatz nach
Yates & Satterfield, wie in Kapitel 2.2.3 beschrieben, auf ihre Eignung hin untersucht. Der Ansatz
nach Yates & Satterfield basiert auf dem Adsorptionsmechanismus nach Langmuir-Hinshelwood
(LH).
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Die Auswertung der Kinetik nach dem Potenzansatz erfolgte für zwei unterschiedliche Reak-
tionsordnungen bezüglich CO und H2. Für eine Kinetik pseudo erster Ordnung wurde eine
Reaktion erster Ordnung bezüglich Wasserstoff und eine Reaktion nullter Ordnung bezüglich
Kohlenmonoxid angenommen [208, 318]. Als zweite Methode wurde die Reaktionsordnung aus
der Partialdruckvariation bestimmt. Für die Gleichungen und deren Herleitung zur Bestimmung
der Reaktionsordnung sei an dieser Stelle auf den Anhang B.4 verwiesen (Arrhenius-Graph siehe
Abbildung 5.33). Es ergaben sich eine Reaktionsordnung von mCO = -0,57 und nH2 = 0,74. Diese
Ergebnisse lassen sich mit gängiger Literatur nach Pöhlmann (mCO = -0,67/nH2 = 0,50), Zennaro
et al. (mCO = -0,24/nH2 = 0,74) und Ribeiro et al. (mCO = -0,2/nH2 = 0,7) in Einklang bringen
[67, 118, 119]. Eine negative Reaktionsordnung spricht dafür, das CO hemmend auf die Reaktion
wirkt und aktive Zentren blockiert. Die Auswertung für einen Ansatz nach Yates & Satterfield
(Gl. (4.21)) erfolgte für eine Temperatur bei 215 °C. Somit kann eine Beschreibung der Kinetik für
eine Temperatur von 215 °C mit feststehenden Werten der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante
k(215 °C) und der Adsorptionsgeschwindigkeitskonstante K(215 °C) erfolgen. Die ermittelten
reaktionskinetischen Parameter können Tabelle 5.4 entnommen werden.

Um einen Vergleich der reaktionskinetischen Modelle zu ermöglichen, werden diese in Form eines
Paritätsdiagrammes bewertet. In diesem Diagramm werden die theoretischen Reaktionsraten aus
den Modellen rCO,Modell gegen die gemessenen Reaktionsraten rCO,Messung aufgetragen. Je näher
ein Messpunkt an der Diagonale liegt, desto besser ist die Abbildung der Reaktionsrate durch
das Modell. Es wurden sämtliche Messwerte von den vorherigen Variationsmessungen (Kapitel
5.2.3.1–5.2.3.5) für das Paritätsdiagramm herangezogen. Die Messwerte der Temperaturvariation
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Abb. 5.33: Arrhenius-Graph zur Bestimmung der Aktivierungsenergie EA und des Häufigkeitsfak-
tors k0. Es wird ein Potenzansatz mit nCO = -0,57 und nH2 = 0,74 zugrunde gelegt.
(Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.27)
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5.2 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als Feinkorn

Tab. 5.4: Paramter für die reaktionskinetischen Ansätze nach Yates & Satterfield und dem Potenzansatz.

Potenzansatz
mCO nH2 EA k0
0 1 115 kJmol−1 5,94 · 107 m3 kg−1

Co s−1

-0,57 0,74 111 kJmol−1 2,16 · 109 mol0,83 m0,51 kg−1
Co s−1

Yates & Sattelfield (Gl. (4.21))
k(215 °C) K(215 °C)
5,03 · 10−3 m6 kg−1

Co s−1 mol−1 9,82 · 10−1 m3 mol−1

aus Kapitel 5.2.3.1 wurden für die Kinetik nach Langmuir-Hinshelwood nicht berücksichtigt,
da die reaktionskinetischen Parameter nur für eine Reaktionstemperatur von 215 °C ermittelt
wurden.

Das Paritätsdiagramm für den Potenzansatz nach pseudo erster Ordnung kann im Anhang,
Abbildung C.3, nachgeschlagen werden, da dieser Ansatz die schlechteste Wiedergabegenauigkeit
aller Modelle aufweist. Werden die in Abbildung 5.34 dargestellten Auswertungen analysiert,
lässt sich feststellen, dass durch den Potenzansatz die Daten genauer wiedergegeben werden
können als durch den Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood.

Im Rahmen der Variation der Reaktionsbedingungen wurde eine Abhängigkeit der Reaktions-
rate vom Umsatz festgestellt, siehe Abbildung 5.30 respektive 5.35. Es soll dahingehend eine
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Abb. 5.34: Paritätsdiagramme zur Beurteilung der Güte der reaktionskinetischen Ansätze nach Yates
& Satterfield (l.) und mittels Potenzansatz (r. mit nCO = -0,57 und nH2 = 0,74). Die zu-
grundeliegenden reaktionskinetischen Parameter können der Tabelle 5.4 entnommen werden.
(Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 750/814mg, N2/H2/CO = 0/3,3/1–2,8/0,5/1 -
3/2/1–0/0,5/1, pReaktor = 12–40 bar, ϑReaktor = 195–225 °C, τ ′ = 1094–5067 kgCo sm−3, χCO
= 3,1–9,3%, siehe Abbildung 5.27–5.32)
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Abb. 5.35: Modifizierter kinetischer Ansatz nach Yates & Satterfield über Gl. (5.2). Auf eine Darstellung
der angepassten Kinetik mittels Potenzansatz wurde zwecks gleichem Verlauf (siehe Gl. (5.2),
(5.3) und (5.4)) verzichtet. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.30)

Modifikation der reaktionskinetischen Ansätze hinsichtlich einer Umsatzabhängigkeit erfolgen.
Um eine mathematische Beschreibung zu ermöglichen, wurde nach Abbildung 5.35 die Steigung
der Zunahme der Reaktionsrate ermittelt. Dieser wurde als additiver Term zur Ergänzung
der Modelle genutzt. Es ergibt sich für den Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood Gl. (5.2) und
für den Potenzansatz Gl. (5.4). Es sei anzumerken, dass die Steigerung der Reaktionsrate in
Wirklichkeit auf die Konzentration an Reaktionsprodukten zurückzuführen ist. Diese reagieren
unter CO-Verbrauch durch Sekundärreaktionen weiter. Eine vollständige Produktanalyse wäre
für jeden Messpunkt zwingend notwendig und daher wird auf diese Vereinfachung zurückgegriffen,
um eine direkte Korrelation zwischen Umsatz und lokaler Konzentration an Edukt auf der
Katalysatoroberfläche zu erhalten.

rYS,χCO =
k(T ) · cCO · cH2

(1 +K(T ) · cCO)2︸ ︷︷ ︸ + 8, 83 · 10−2 · χCO mit [χCO] = % (5.2)

rχCO = rCO + 8, 83 · 10−2 · χCO mit [χCO] = % (5.3)

rPot,χCO =
︷ ︸︸ ︷
k(T ) · c−0,57

CO · c0,74
H2

+ 8, 83 · 10−2 · χCO mit [χCO] = % (5.4)

Bei einem Vergleich der Modellgüte, also der Paritätsdiagramme der regulären Ansätze (Abbildung
5.34) mit den Paritätsdiagrammen der modifizierten Ansätze (Abbildung 5.36), kann eine Verbes-
serung festgestellt werden. In dem markanten Reaktionsratenbereich von 9–15mmolCO kg−1

Co s−1

kann für beide Modelle eine Annäherung an die Diagonale erzielt werden. Der Potenzansatz weist
in dem bereits erwähnten Reaktionsratenbereich ein allgemeine Verbesserung auf, so dass ein
Großteil der Messpunkte unterhalb der 10% Fehlerschranke liegen. Ebenso konnte der Messpunkt
außerhalb der 20%-Schranke bei ≈ 14mmolCO kg−1

Co s−1 (χCO ≈ 39%) mit einer verbesserten
Wiedergabe modelliert werden.
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Abb. 5.36: Paritätsdiagramme der (Umsatz)modifizierten, kinetischen Ansätze nach Yates & Satterfield
(l.) und mittels Potenzansatz (r. mit nCO = -0,57 und nH2 = 0,74). Für die Umsatzmodifikation
siehe Gl. (5.2) & (5.4). (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.34)

Zusammenfassend lässt sich sagen, dass sich die Kinetik in erster Abschätzung mit einem Po-
tenzansatz (mCO = -0,57, nH2 = 0,74) besser als mit einem Ansatz pseudo erster Ordnung
oder dem Langmuir-Hinshelwood Ansatz wiedergeben lässt. Diese Gegebenheit ist der (auf
eine Temperatur von 215 °C) beschränkten LH-Kinetik geschuldet und bedarf weiterer Untersu-
chungen. Durch eine Umsatz-Modifikation nach Gl. (5.3) kann die Güte der Modellprognosen
verbessert werden. Eine Abnahme der Reaktionsrate durch Stofftransportlimitierung konnte für
den untersuchten Partikeldurchmesser von dP ≤ 150 µm nicht beobachtet werden (intrinsische
Kinetik). Für einen Vergleich der Stofftransportlimitierung verschiedener Partikeldurchmesser sei
auf Kapitel 5.3.2.2 verwiesen.
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

5.2.4 Bewertung der erzielten Olefinselektivität hinsichtlich des theoretischem
Maximums

Abschließend werden die gesamten Einflüsse der Reaktionsbedingungen nachfolgend noch einmal
kurz dargestellt. Gleichzeitig erfolgt ein Vergleich der erzielten Ausbeuten an C3–C8 1-Olefinen
hinsichtlich der in dem Kapitel 3 gesetzten Zielvorgabe, also dem theoretisch erreichbaren
Maximum bei einem α-Wert von 0,66 siehe (Abbildung 3.2).

Zur Darstellung des Einflusses der Parameter auf das 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis O/P inner-
halb der C3–C8 Fraktion, auf die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α, die Reaktionsrate rCO
und auf die Methanselektivität SCH4 wurden diese in der Tabelle 5.5 in Form einer Entschei-
dungsmatrix aufgetragen.

Besonders vorteilhaft ist die Erhöhung der CO-Konzentration cCO und somit eine Erniedrigung
des H2/CO-Verhältnisses. Dadurch kann die Hydrierung von Olefinen unterdrückt werden, ohne
einen deutlichen Einfluss auf die Produktverteilung durch einen veränderten α-Wert zu erzeugen.
Dieser Vorteil erfolgt jedoch auf Kosten einer sinkenden Reaktionsgeschwindigkeit. Gegenteilig ist
somit die Erhöhung der H2-Konzentration cH2 zu bewerten. Mittels der Temperatur kann
die Reaktionsrate stark angehoben werden, wobei ein konstantes O/P-Verhältnis beibehalten wird.
Ein Absinken der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit bei Temperaturerhöhung kann im geringen
Maße sogar der Ausbeute an C3–C8 dienlich sein. Sowohl eine Erhöhung des Umsatzes χCO als
auch des Gesamtdruckes pReaktor zeigte eine unerwünschte Abnahme des O/P-Verhältnisses.

Werden die erzielten Ergebnisse des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators im Vergleich zu einem theo-
retischen Maximum aufgetragen, ergibt sich Abbildung 5.37. Die Punkte und wurden
im Vergleich als große Messpunkte gezeichnet, um auf den Einfluss der Reaktionsbedingungen
hinzuweisen. Es wurden für eine bessere Vergleichbarkeit ebenfalls die Daten des unpromotier-

Tab. 5.5: Einfluss der in Kapitel 5.2.3 untersuchten Reaktionsbedingungen auf ausgewählte Bewertungs-
parameter. Unter Abb. sind die der Aussage zugrundeliegenden Abbildungen der Datensätzen
zu finden. Es werden nur Aussagen über den dP ≤ 150 µm - Feinkorn 1,5Mn10Co-SiO2
Katalysator getroffen. Mit Reaktionsrate = rCO, Methanselektivität = SCH4 und 1-Olefin-
zu-Paraffin-Verhältnis innerhalb der C3–C8 Fraktion = O/P. Es gilt ↑ für steigend, → für
gleichbleibend und ↓ für sinkend.

Reaktionsbedingung O/P α rCO SCH4 Abb.

Erhöhung der Reaktionstemperatur TR → ↘ a ↑ ↑ 5.27
Erhöhung des Gesamtdruckes pR ↘ b ↓ ↑ ↓ 5.28
Erhöhung des CO-Umsatzes χCO ↓ → ↑ ↗ a 5.30
Erhöhung der CO-Konzentration cCO ↑ → ↓ ↓ 5.31
Erhöhung der H2-Konzentration cH2 ↓ ↓ ↑ ↑ 5.32

Erhöhung des H2/CO-Verhältnisses ↓ c ↑ ↑ —
a Nur geringfügige Tendenz b Nur tendenzielle Aussage möglich, da starke Unterschiede innerhalb der C3–C8
Fraktion auftreten. c komplexer Zusammenhang
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Abb. 5.37: Erzielte C3–C8 Selektivitäten des 1,5Mn10Co-Si2 und des 10Co-Si2 Katalysatoren gegen den
theoretischer Massenanteil ωC an Kohlenstoff der Zielfraktionen C3–C8 in Abhängigkeit der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α. Hervorgehoben mit ist das theoretische Optimum
mit einer Selektivität von SC3−C8 von 59,8% bei einer Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
α von 0,66. Durch die großen Datenpunkte der analysierten Katalysatoren soll der komplexe
Einfluss der Reaktionsbedingungen, wie in Tabelle 5.5 ersichtlich, dargestellt werden.

ten Katalysators, 10Co-SiO2, aufgetragen. Für den 10Co-SiO2-Katalysator zeigt sich der hohe
α-Wert von 0,86. Durch diesen können maximal ≈ 31Gew.-%C C3–C8-KWST erzielt werden.
Das Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis zeigt sich für diesen Katalysator, wie bereits diskutiert, als
zielführend. Dies ist an dem Gehalt an 1-Olefin ( ) im Vergleich zu der Summe an 1-Olefin und
Paraffinen ( ) zu erkennen, dieser stellt in etwa 2/3 der gesamten Ausbeute. Die Abweichungen
vom theoretischen Maximum für α = 0,86 ist hauptsächlich durch die Bildung von Methan zu
erklären. Diese folgt nicht der Schulz-Flory-Verteilung (Abbildung D.1). Weiterhin wird in dieser
Abbildung die Bildung von unerwünschten Sekundärprodukten, wie Alkoholen oder verzweigten
Kohlenwasserstoffen, mit einbezogen.

Der 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator zeigt ebenfalls eine Ausbeute von 2/3 1-Olefin ( ) im Ver-
gleich zur Summe der 1-Olefin und Paraffinen ( ). Eine Hydrierung der Olefine kann nicht
vollständig unterdrückt werden. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit konnte durch die ge-
schickte Wahl des Promotors zu einem α-Wert von 0,72 verschoben werden und weicht zum
Optimum (α-Wert von 0,66) um ∆α = 0,06 ab. Wie durch die Auftragung in Abbildung 5.37
ersichtlich, zeigt diese Abweichung jedoch schlussendlich nur eine Abweichung von unter ∼ 2%
hinsichtlich des Maximums. Es kann somit von einer erfolgreichen Optimierung hinsichtlich der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit gesprochen werden.
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer

Partikel

Für den industriellen Einsatz eignen sich Partikel erst ab einer Korngröße im Millimeterbereich,
da ansonsten die Druckverluste zu hoch wären. Dieser Punkt kann im Labormaßstab vernachlässigt
werden. Nachdem ein Katalysator für den industriellen Einsatz das Ziel dieser Arbeit darstellt,
sollen in diesem Kapitel die Ergebnisse der Untersuchungen zum Einfluss von Stofftransportlimi-
tierungen am technischen Partikel dargestellt werden. Es erfolgten Untersuchungen sowohl am
Grobkorn mit einem (charakteristischen) Partikeldurchmesser dP von 1,6mm (Kapitel 5.3.1) als
auch am Mittelkorn mit 0,8mm Partikeln (Kapitel 5.3.2). Ein besonderes Augenmerk ist auf die
Veränderung der Olefinselektivität durch die Reaktivität der Olefine gerichtet. Die physikalischen
Eigenschaften der Katalysatoren sind in Tabelle 5.3 zu finden.

5.3.1 Partikeldurchmesser von 1,6 mm - 1,5Mn10Co-SiO2 - Grobkorn

In diesem Kapitel wird der mittels Porenvolumenimprägnierung hergestellte Grobkornkataly-
sator (GK) im Vergleich zum mit Nassimprägnierung hergestellten Feinkornkatalysator (FK)
besprochen (siehe Kapitel 4.1 und Anhang B.10 für die detaillierte Beschreibung der Herstel-
lungsmethoden). In Abbildung 5.38 sind die erzielten Selektivitäten und die Reaktionsrate rCO
bei 220 °C aufgetragen. Es ist auffällig, dass sich der GK-Katalysator bezüglich Aktivität und
Selektivität stark vom Feinkorn unterscheidet. Für FTS-Katalysatoren wird grundsätzlich ei-
ne Abnahme der Reaktionsrate mit steigendem Partikeldurchmesser beobachtet. Dieses kann
bei diesem System nicht festgestellt werden. Vielmehr verdoppelt sich erstaunlicherweise die
Reaktionsrate nahezu.

Wie die Abbildung 5.38 zeigt, ist eine Zunahme der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit von
α = 0,72 (FK) auf α = 0,81 (GK) zu verzeichnen. Gleichzeitig findet eine Veränderung in
der Produktzusammensetzung statt. Im Vergleich zum Feinkorn produziert das Grobkorn ein
Produkt mit hohem Paraffinanteil, während der Olefinanteil um dem den Faktor ∼ 3,6 absinkt.
Für die Zielfraktion von C3–C8-1-Olefinen ist ein Rückgang um ca. 80% (von 38Gew.-%C auf
8Gew.-%C) festzustellen. Weiterhin sind eine verdoppelte Methanselektivität, eine Verminderung
der Alkoholselektivität um 75% und eine Zunahme von verzweigten Olefinen beim Grobkorn zu
erkennen.

Der verminderte Anteil an Olefinen korrespondiert mit der Veränderung der Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit (Readsorption, langsamer Abtransport der Olefine aus dem Porensystem und
den resultierenden Kettenfortpflanzungsreaktionen) [4, 13]. Es ist weiterhin anzunehmen, das auf-
grund eines sich im Porensystem verändernden H2/CO-Verhältnis Hydrierreaktionen stattfinden,
welche Olefine zu Paraffinen umwandeln. Diese Annahme wird durch die Tatsache untermauert,
dass laut Pichler et al. die Hydrierreaktion die schnellste Reaktion ist, die 1-Olefine eingehen
können [86]. Der höhere Anteil der verzweigten Olefine beim GK, zu sehen in der C3–C8-Fraktion
in Abbildung 5.38, kann auf die Readsorption auf der Katalysatoroberfläche und anschließende
Sekundärreaktionen zurückgeführt werden [4, 16–18]. Die höhere CH4-Selektivität lässt sich auf
die stufenweise Spaltung von Olefinen unter Abspaltung von Methan zurückführen [86].

- 94 -



5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel

Meth
an

Alkohole

Olef
ine

Para
ffi

ne

C 3-C
8 (
1-O

le.
)

C 3-C
8 (
ges.

)
C 5+ C 9+

0

10

20

30

40

50

60

70

11 9

47

33
38

60
55

23
18

2

13

66

8

37

66

42

 = 100%
Se

le
kt

iv
itä

t i
n 

G
ew

.-%
C

d P
 =

 1
,6

 m
m

d P
 

 1
50

 µ
m

C3 C4 C5 C6 C7 C8

0

20

40

60

80

100

21 29 28 29 33 37

2
3

73 64
62 60 56 49

6 5 9 10 11 12

66 65 65 69 74 81

6 9 7 5
4

30 26 23 20 17 13
4 2 3 4 4 3

M
as

se
na

nt
ei

l i
n 

G
ew

.-%
C

d P
 

 1
50

 µ
m

d P
 =

 1
,6

 m
m

i-OlefineParaffine 1-Olefine Alkohole

Partikeldurchmesser CO-Umsatz αC3−C25,fit Reaktionsrate 220 °C

dP ≤ 150 µm 14,6% 0,72 16,4 mmolCO kg−1
Co s−1

dP = 1,6mm 11,5% 0,81 25,8 mmolCO kg−1
Co s−1

Abb. 5.38: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator mit einem
Partikeldurchmesser von dP ≤ 150µm - Feinkorn (linke Balken) und dP = 1,6mm -
Grobkorn (rechte Balken). Selektivitäten links von ergeben 100%, Abweichungen sind
bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden in dieser Abbildung vernachlässigt. Die
CO2-Selektivität ist vernachlässigbar. (Reaktionsbedingungen allg.: H2/CO = 2/1, pReaktor =
20bar, ϑReaktor = 220 °C; dP ≤ 150 µm: mCo = 561mg, τ ′ = 1488 kgCo sm−3, χCO = 14,6%,
s. a. Tabelle D.17; dP = 1,6mm: mCo = 556 g, τ ′ = 729 kgCo sm−3, χCO = 11,5%, s. a. Tabelle
D.18)

Für den Grobkornkatalysator ergibt sich also ein wachsreicheres Produkt (höherer α-Wert) im
Vergleich zum Feinkornkatalysator und die Paraffinselektivität steigt. Dieses Verhalten konnte
von Iglesia et al. ebenso für einen Katalysator mit Stofftransportlimitierung (Porendiffusion)
beobachtet werden [13]. Es bestätigt weiterhin die Theorie, die eine Hydrierung der 1-Olefine
oder Kettenwachstumsreaktionen unterstellt [4, 13, 110, 332]. Ferner sei erwähnt, dass mit dem
gemahlenen GK die Aktivität und Selektivität des FK erreicht wurde (Abbildung D.17 und
Tabelle D.17).
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

5.3.1.1 Vergleich unterschiedlicher Beschichtungsmethoden zur Herstellung des
Grobkornkatalysator

Um einen Fehler bei der Herstellung hinsichtlich einer Entmischung durch fehlerhafte Imprä-
gnierung auszuschließen, wurde eine neue Charge für eine Reproduktionsmessung hergestellt.
Die Herstellung des Vergleichskatalysators erfolgte, wie für die Feinkornkatalysatoren, über die
Nassimprägnierung, siehe Kapitel 4.1.

Dispersion der aktiven Zentren beim Mangan-Kobaltkatalysator
Durch das Prinzip der Imprägnierung kann es zu unterschiedlich starken lokalen Verteilungen
des Kobalts kommen. Durch die begrenzte Diffusion von gelöstem Metall innerhalb der mit
Metallsalz gefüllten Poren und einer zu zügigen Trocknung kann es zu erheblichen (Oberflächen)
Konzentrationsunterschieden kommen. Im ungünstigsten Fall kann ein Schichtkatalysator ent-
stehen. Diese Effekte entfallen für gemahlene Katalysatoren. Um diese Effekte als Quelle der
veränderten Selektivitäten für das Grobkorn auszuschließen, erfolgten EDX-Messungen an einem
aufgetrennten technischem Partikel. Die Schnittebene sowie Einwirkungsrichtung der Strahlung
können der Abbildung 5.39 entnommen werden. Die Untersuchungen erfolgten koaxial, längs der
Rotationsachse und quer zur Rotationsachse. Damit war es möglich, eine verlässliche Aussage
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Abb. 5.39: EDX-Messungen durch denn aufgeschnittenen 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator über die Längst-
sowie die Quer-Messung. Es werden die Herstellungsmethoden der Porenvolumenimprägnierung
(l.) und der Nassimprägnierung (r.) verglichen. Die ICP-Messungen dienen als Referenz und
können nur als globaler Metallgehalt angegeben werden. (Analysebedingungen: Vergrößerung
= 60-fach, Anregespannung = 14 kV, Bedampfung = Kohlenstoff, Methode = Messpunktgitter)

- 96 -



5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel

über die Verteilung innerhalb des Partikels zu erlangen. Die Untersuchungen erfolgten mit einem
Punktraster, wobei parallele Messpunkte gemittelt wurden (koaxial zwei Messreihen, quer drei
Messreihen).

Aus der Abbildung 5.39 lassen sich direkt zwei Aussagen ableiten, da sowohl die Verteilung an
Metall über den Partikelquerschnitt als auch die beiden gewählten Beschichtungsmethoden direkt
verglichen werden. Es lassen sich für sämtliche Metalle und Imprägnierungen nur geringfügige
Abweichungen um einen Mittelwert ausmachen. Einzig bei der Porenvolumenimprägnierung sind
in der Partikelmitte geringe Abweichungen bei der Co-Beladung festzustellen.

Unter Berücksichtigung geringer Abweichungen in der Beladung (siehe ICP-OES Auftragung in
Abbildung 5.39) lassen sich beide Imprägniermethoden ohne Abstriche miteinander vergleichen.
Damit konnte für beide Methoden eine homogene Verteilung der Metalle auf der Oberfläche
nachgewiesen werden. Somit kann eine “Entmischung“ der Oberflächenmetalle als Ursache für
die Selektivität/Aktivität des Grobkornes ausgeschlossen werden.

Selektivitätsvergleich der Beschichtungsmethoden
Werden die beiden unterschiedlichen Beschichtungsmethoden der Porenvolumenimprägnierung
und der Nassimprägnierung miteinander verglichen, lassen sich die Selektivität und Aktivität des
Grobkornkatalysators reproduzieren. Die hohe Methanselektivität, das O/P-Verhältnis und auch
die Verteilung innerhalb der einzelnen C-Fraktionen können, wie Abbildung 5.40 zeigt, im Rahmen
der Messgenauigkeit reproduziert werden. Ebenso ist die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
identisch und die geringe Abweichung der Reaktionsrate (10%) kann vernachlässigt werden.

Die Reproduzierbarkeit der Messung für beide Grobkornkatalysatoren bestätigt, dass kein
präparativer Fehler zu den stark vom Feinkorn abweichenden Ergebnissen führt. Dieses stützt
die bereits diskutierte These der Stofftransportlimitierung und der Readsorption von Olefinen.
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Abb. 5.40: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den mittels Porenvolumenimprägnie-
rung (linke Balken) und Nassimprägnierung (rechte Balken) hergestellten 1,5Mn10Co-SiO2
Katalysator. Selektivitäten links von ergeben 100%, Abweichungen sind bedingt durch Run-
dungen. Werte < 1Gew.-%C wurden in dieser Abbildung vernachlässigt. Die CO2-Selektivität
ist vernachlässigbar. (Reaktionsbedingungen allg.: dP = 1,6mm, H2/CO = 2/1, pReaktor =
20bar, ϑReaktor = 220 °C; Porenvolumenimprägnierung: mCo = 556mg, τ ′ = 729 kgCo sm−3,
χCO = 11,5%, s. a. Tabelle D.18; Nassimprägnierung: mCo = 579 g, τ ′ = 747 kgCo sm−3, χCO
= 13,2%, s. a. Tabelle D.19)

5.3.1.2 Einlaufverhalten des 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator - Grobkorn

Um das Phänomen der veränderten Produktverteilung besser zu verstehen, wurde auch die (in
der FTS übliche) Einlaufphase des Katalysators studiert. Abbildung 5.41 zeigt für das Grobkorn
sowohl den Umsatz χCO als auch die Reaktionsraten bezüglich CO (rCO) und H2 (rH2) in
Abhängigkeit von der Versuchslaufzeit (Time-on-Stream, TOS). Der abfallende Umsatz und
die abfallenden Reaktionsraten lassen sich gut für die ersten 24 h TOS beobachten. Ab diesem
Zeitpunkt kann beobachtet werden, dass der Umsatz wieder ansteigt (∼ 0,2%d-1). Die geringe
Veränderung lässt ab 120 h TOS die Annahme von einem stationären Umsatz und Reaktionsrate
rCO zu. Für die Reaktionsrate rH2 kann eine Steigerung ab 24 h TOS ausgemacht werden. Diese
steigt von ihrem Minimum bei 50mmolH2 kg−1

Co s−1 wieder auf 80mmolH2 kg−1
Co s−1 und lässt

analog zu dem Verbrauch an Kohlenmonoxid die Annahme eines stationären Zustandes ab 120 h
TOS zu. Es sei darauf hingewiesen, dass die Ermittlung der H2-Reaktionsrate messbedingten
Schwankungen unterliegt und somit eine reine qualitative Aussage abgeleitet werden kann.
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Abb. 5.41: Einlaufverhalten des Grobkornkatalysators mit dem CO-Umsatz (l.) und den Reaktionsra-
ten (r.). Die Reaktionsrate von H2 dient ausschließlich dem Aufzeigen der Tendenz, da die
H2-Messungen einer hohen Messunsicherheit unterliegen. Trendlinien dienen ausschließlich
als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: Nassimprägnierung, dP = 1,6mm, mCo =
233mg, V̇COSTP = 5,02 l h−1, V̇H2,STP = 10,24 l h−1, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor
= 220 °C, τ ′ = 616 kgCo sm−3; Selektivitäten siehe Tabelle D.20)

Die in Abbildung 5.42 dargestellten Bildungsraten und O/P-Verhältnisse zeigen einen ähnlichen
Verlauf als die bereits präsentierten Reaktionsraten. Ab 6 h TOS brechen sämtliche bis dato
steigenden O/P-Verhältnisse zügig ein. Beispielhaft für die C3-Körper halbiert sich nahezu das
Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis zwischen 6 und 9 h TOS und sinkt mit der TOS innerhalb von 72 h
von 3,5:1 unter ein 1:1 Verhältnis. Weiterhin ist bei der zuerst sinkenden Methanbildungsrate
nach 6 h ein erneuter Anstieg der Bildungsrate festzustellen.

Es lässt sich festhalten, dass der Grobkornkatalysator zu Beginn des Versuchs eine dem Feinkorn
ähnliches Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis aufweist. Nach 6 bis 14 h tritt eine Veränderung sowohl in
der Aktivität als auch in der Selektivität ein. Die zeitliche Differenz zwischen dem Auftreten
der Phänomene lässt sich auf die komplexen Vorgänge innerhalb der Poren zurückführen. Wäh-
rend in den Poren langkettige KWST akkumulieren, werden die aktiven Zentren bedeckt und
erste Massentransportlimitierungen treten durch die flüssigen KWST auf [333]. Mit steigendem
Porenfüllgrad wird aus der Gas-Fest-Reaktion eine Gas-Flüssig-Fest-Reaktion und Stofftrans-
portphänomene treten verstärkt auf [333]. Durch den von Iglesia et al. diskutierten limitierten
Abtransport von 1-Olefinen treten Kettenfortpflanzungsreaktionen bzw. Hydrierungsreaktionen
auf, die den steigenden Verbrauch von CO respektive H2 erklären [13]. Weiterhin kann der
Anstieg der Methanbildungsrate durch den Abbau der Olefine erklärt werden [86].
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Abb. 5.42: 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse (o.) und der C-Bildungsraten (m. & u.) des Grobkornka-
talysators. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.41)

5.3.1.3 Umsatzvariation durch Verweilzeitvariation am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator -
Grobkorn

Es wurde gezeigt, dass eine Veränderung der Aktivität und Selektivität aufgrund von präparativen
Fehlern, wie in Kapitel 5.3.1.1 beschrieben, ausgeschlossen werden kann. Es sollen nachfolgend die
Reaktionsbedingungen auf ihren Einfluss untersucht werden, um eine Erklärung für die veränderte
Aktivität und Selektivität zu erhalten. Dadurch, dass die Bildungsrate der Olefine direkt an
den Umsatz gekoppelt ist, stellt der Einfluss des Umsatzes χCO eine besonders interessante
Einflusskomponente dar.
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel

Die in Abbildung 5.43 aufgeführte Umsatzvariation mittels Verweilzeitvariation stellt die erzielten
Ergebnisse des technischen Partikels gegen die des Feinkornes dar. Für die Reaktionsrate rCO,
die Methanselektivität und die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α lassen sich (im Rahmen
der Messgenauigkeit) tendenzielle Abnahmen mit steigendem Umsatz ausmachen. Für einen
Umsatz χCO ≤ 5% kann eine Veränderung der Selektivität festgestellt werden32. Einzig sticht
heraus, dass mit steigendem Umsatz die Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse sinken. Dies ist auf die
Sekundärreaktionen der Olefine aufgrund der erhöhten lokalen Konzentration zurückzuführen. Bei
einem Ethen/Ethan-Verhältnis von null lagen die Komponenten unterhalb der Detektionsgrenze.
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Abb. 5.43: Variation des CO-Umsatzes mittels Verweilzeitvariation am Grobkorn und der Einfluss auf
die Reaktionsrate (l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-
Verteilung (l.u.) mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanse-
lektivität (r.u.). Mit markierte Werte liegen unter der Detektionsgrenze. Als Vergleich
sind die Messungen am Feinkorn aufgeführt, welche in Kapitel 5.2.3.3 im Detail diskutiert
werden. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen:
Nassimprägnierung, dP = 1,6mm, mCo = 233mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor
= 220 °C, τ ′ = 285–1157 kgCo sm−3, Feinkorn: siehe Abbildung 5.30)

32 Diese Werte unterliegen ein gewissen Unsicherheit, da eine Umsatzmessung in diesen Bereich fehleranfällig ist.
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Grundsätzlich lässt sich die Aussage treffen, dass der Umsatz keinen Einfluss auf die Selektivität
des GK zeigt, bis auf die abnehmende O/P-Verhältnisse. Die Aktivität in Form der Reaktionsrate
zeigt ebenso keine Veränderung bei einer Umsatzvariation. Als Vergleich kann für das FK eine
Steigerung von rCO mit χCO festgestellt werden (Kapitel 5.2.3.3). Alle Werte bleiben in Relati-
on zum Feinkorn stationär. Die im Feinkorn bei erhöhtem Umsatz verstärkt hervorgerufenen
Sekundärreaktionen sind im GK bereits bei geringen Umsätzen vorhanden. Somit besitzt ein
Variation von χCO deutlich weniger Einfluss auf die Selektivität. Für eine Umsatzvariation bei
unterschiedlichen Reaktionstemperaturen (Anhang C.9.4) wurde generell für 200 bis 230 °C ein
Absinken der Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse festgestellt. Die Reaktionsrate, die Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit und die Methanselektivität bleibt für CO-Umsätze über 5% bei 210 bis
230 °C konstant. Für χCO unter 5% sinkt rCO und α während die CH4-Selektivität steigt.

5.3.1.4 Variation des Gesamtdruckes am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Grobkorn

Aus der bereits diskutierten Variation des Gesamtdruckes pReaktor aus Kapitel 5.2.3.2 ist ein
Absinken des α-Wertes mit steigendem Druck bekannt. Für die bessere Vergleichbarkeit sind
die Daten des Feinkornes erneut in Abbildung 5.44 aufgeführt. Aufgrund der Abhängigkeit
des α-Wertes vom Druck für den FK-Katalysator stellt sich die Frage, ob eine Druckerhöhung
ebenfalls zum Absinken der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit im Grobkorn führt.

Einen interessantesten Verlauf zeigt die Reaktionsrate rCO. Diese steigt beim Grobkorn linear mit
steigendem Druck. Dies stützt die These, dass readsobierte Olefine in Aufbaureaktionen mit CO
(und H2) reagieren, zumal deren diffusiver Abtransport limitiert ist. Es sei darauf hingewiesen,
dass der Volumenstrom bei allen Drücken konstant gehalten wurde. Somit lagen für die Drücke
keine konstanten Umsätze mit χCO = 4,5% bei 9 bar, χCO = 9,1% bei 19 bar und χCO = 11,9%
bei 29,5 bar vor. Es sind hierdurch eher die Drücke von 19 und 29,5 bar vergleichbar, die Werte
bei 9 bar können auch durch einen Unterschied im Umsatz beeinflusst sein.

Werden die Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten beider Partikelgrößen miteinander verglichen
(Abbildung 5.44), stellt sich ein gegensätzlicher Verlauf des α-Wertes dar. Es konnte im Grobkorn
keine Abnahme festgestellt werden, sondern tendenziell eine Zunahme von α mit steigendem
Druck. Die CH4-Selektivität nimmt mit steigendem Druck ab.

Die Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse zeigen für verschiedene Fraktionen einen unterschiedlichen
Verlauf. C2- und C3-KWST zeigen ein steigendes Verhältnis zugunsten der Olefinausbeute.
Die Veränderungen für C4- und C5-KWST sind gering. Für C6+-KWST ist ein vermindertes
O/P-Verhältnis mit steigendem Druck festzustellen.
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel
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Abb. 5.44: Variation des Gesamtdruckes am Grobkorn und der Einfluss auf die Reaktionsrate (l.o.), die
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.) mit C2 : ,
C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (r.u.). Als Vergleich
sind die Messungen am Feinkorn aufgeführt, welche in Kapitel 5.2.3.2 im Detail diskutiert
werden. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen:
Nassimprägnierung, dP = 1,6mm, mCo = 223mg, H2/CO = 2/1, ϑReaktor = 220 °C, τ ′ =
302–892 kgCo sm−3, 9 bar: χCO = 4,5%; 19 bar: χCO = 9,1%; 29,5 bar: χCO = 11,9%; Feinkorn:
siehe Abbildung 5.28)

5.3.1.5 Variation der Wasserstoffkonzentration am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Grobkorn

Auch beim Grobkornkatalysator ergibt sich ein linearer Zusammenhang zwischen Reaktionsrate
und H2-Konzentration (Abbildung 5.45). Eine Erhöhung von cH2 (bei konstantem cCO) führt
zu einer erhöhten Hydrierrate der Olefine. Mit sinkender H2-Konzentration sinkt auch die
Methanselektivität. Im Vergleich zum Feinkornkatalysator kann sogar eine größere Steigung
ausgemacht werden. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α ist beim Grobkornkatalysator
weitgehend unabhängig von cH2 . Mit einer Verminderung der Wasserstoffkonzentration und dem
damit verbundenen Absinken des H2/CO-Verhältnisses wird das Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis für
C3+ deutlich verbessert. Das verhältnismäßig starke Absinken der Reaktionsrate mit sinkender
Wasserstoffkonzentration im Vergleich zum FK deutet auch Diffusionsphänomene an.
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Abb. 5.45: Variation derWasserstoffkonzentration am Grobkorn und der Einfluss auf die Reaktionsrate
(l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.) mit
C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (r.u.). Als Ver-
gleich sind die Messungen am Feinkorn aufgeführt, welche in Kapitel 5.2.3.5 im Detail diskutiert
werden. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen:
Nassimprägnierung, dP = 1,6mm, mCo = 233mg, N2/H2/CO = 1,6/2/1–2,6/1/1, cCO
= 159molm−3, cN2 = 252–415molm−3, pReaktor = 30bar, ϑReaktor = 220 °C, τ ′ = 953–
1266 kgCo sm−3, χCO = 10,6–11,7%, Feinkorn: siehe Abbildung 5.32).

5.3.1.6 Temperaturvariation am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Grobkorn

Ein wichtiger Parameter zur Beeinflussung der Reaktionsrate rCO ist die Reaktionstemperatur.
Es konnte eine Steigerung von rCO um den Faktor 1,6 für eine Temperaturerhöhung um 10K am
Feinkornkatalysator festgestellt werden. Somit sollte mittels einer Temperaturvariation auch der
Einfluss auf das GK ermittelt werden. Die Temperaturvariation wurde an beiden unterschiedlich
imprägnierten Katalysatoren durchgeführt, siehe auch Kapitel 5.3.1.1. Eine Reproduktion der
Ergebnisse war möglich. Zwecks der einfacheren Unterscheidung werden die beiden Katalysatoren
wie folgt unterschieden:
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel

Charge 1: Porenvolumenimprägnierung am Grobkorn.

Charge 2: Nassimprägnierung am Grobkorn.

Die Reaktionsrate nimmt mit sinkender Reaktionstemperatur erwartungsgemäß ab, wie Abbildung
5.46 zeigt. Die Methanselektivität sinkt für niedrige Temperaturen bis auf einen Wert, der dem
FK entspricht, ab. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α zeigt, wie schon für den gemahlenen
Katalysator, einen nahezu konstanten Wert für Temperaturunterschiede nicht größer als 10K,
nimmt jedoch tendenziell mit steigender Temperatur ab. Wird der α-Wert über einen größeren
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Abb. 5.46: Variation derReaktortemperatur am Grobkorn und der Einfluss auf die Reaktionsrate (l.o.),
die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.) mit C2 : ,
C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (r.u.). Ergebnisse aus
Charge 2, Nassimprägnierung am Grobkorn. Als Vergleich sind die Messungen am Feinkorn
aufgeführt, welche in Kapitel 5.2.3.1 im Detail diskutiert werden. Ein Gegenüberstellung der
verschiedenen 1-Olefin/Paraffin-Verteilungen ist im Anhang C.9.3 aufgeführt. Trendlinien
dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP = 1,6mm, mCo
= 233mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ = 410–636 kgCo sm−3, χCO = 4,5–10,5%,
Feinkorn: siehe Abbildung 5.27).
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Temperaturbereich betrachtet, fällt eine Tendenz zu einem kleineren α mit steigender Temperatur
auf. Dieser Effekt lässt sich über die Feinkorn-Messungen bestätigen.

Für die O/P-Verhältnisse zeigt das GK für TReaktor = 210 bis 230 °C einen quasi stationären
Zustand mit leichter Zunahme an Olefinen bei niedriger Temperatur. Dieser Effekt ist für beide
Chargen gleich zu beobachten. Für eine bessere Vergleichbarkeit wurden die Daten in Abbildung
5.47 vergleichbar für Grob- und Feinkorn und unterschiedliche Temperaturen aufgetragen. Die
Verhältnisse von Olefinen zu Paraffinen für lassen sich hier gut in einen kleinen Bereich (grau
hinterlegt) im niedrigen O/P-Verhältnis festlegen. Für beide Messreihen konnte bei TReaktor =
200 °C eine Zunahme der Olefine im Vergleich zu den Paraffinen festgestellt werden, allerdings
mit starker Abweichung zwischen den beiden Katalysatoren. Diese Zunahme stützt die These,
dass mit sinkender Aktivität der Stofftransport der Olefine aus den Poren schneller abläuft als
das Sekundärreaktionen mit Olefinen stattfinden.

In Abbildung 5.48 sind die Reaktionsraten rCO gegen die reziproke Temperatur halblogarithmisch
aufgetragen. Es wurden neben den Daten der Temperaturvariation auch die Messungen der
Produktanalytik mit aufgetragen. Hierbei zeigt das Symbol die Messung des gemahlenen Grob-
kornkatalysators, der mittels Nassimprägnierung (Charge 2) hergestellt wurde. Die Ergebnisse
( ) sind im Rahmen der Messgenauigkeit identisch mit den FK-Messungen, siehe Abbildung
D.17 und Tabelle D.17.

Weiterhin ist als Vergleich die theoretische effektive Reaktionsrate reff angegeben. Diese berechnet
sich auf Grundlage des gewählten Potenzansatzes. Der Porennutzungsgrad η wurde über das
Thiele-Modul φ (Anhang B.3) berechnet.
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Abb. 5.47: Vergleich der 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse von Fein- und Grobkorn bei unterschiedlichen
Temperaturen. Der in grau gezeichnete Bereich enthält die 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse
der beiden Grobkornchargen bei 210–230 °C. Dieser Bereich dient lediglich einem optischem
Vergleich zwischen den Temperaturen. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildungen 5.27, 5.46
& 5.49)
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Abb. 5.48: Reaktionsraten in halblogarithmischer Darstellung für alle Untersuchten 1,5Mn10Co-SiO2 Ka-
talysatoren. Die theoretische, effektive Reaktionsrate reff wurde mittels des im Anhang C.9.1 be-
rechneten Thiele-Moduls φ bzw. des Porennutzungsgrads η bestimmt. (Reaktionsbedingungen:
siehe Abbildungen 5.27, 5.46 & 5.49 sowie 5.21 und Tabelle D.20 für die einzelnen Messpunkte)
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Grob-
korn

Die Ergebnisse der Temperaturvariationen wurden in Form eines Arrhenius-Graphen (Ab-
bildung 5.49) aufgetragen und nach bekannter Methodik die reaktionskinetischen Parameter
bestimmt. Es ist ersichtlich, dass beide Chargen eine vergleichbare Steigung aufweisen. Aus
diesem Grund werden keine separaten reaktionskinetischen Parameter für die Chargen angegeben.

Aus der Variation der Temperatur wurden die reaktionskinetischen Parameter (Tabelle 5.6),
die Aktivierungsenergie EA und der präexponentielle Faktor k0, für den Grobkornkatalysator
bestimmt. Die Bestimmung erfolgt auf der Grundlage eines Potenzansatzes mit den Reaktions-
ordnungen mCO = -0,57 und nH2 = 0,74. Dieser Ansatz bildet die Daten, wie im Kapitel 5.2.3.6
beschrieben, am besten ab.

Werden die Aktivierungsenergien EA der beiden Partikelgrößen miteinander verglichen, ist die
Differenz von 36 kJmol−1 auffällig. Diese bestätigt den Unterschied in den effektiven Aktivitäten
beider Korngrößen.
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Abb. 5.49: Arrhenius-Graph in halblogarithmischer Darstellung zur Bestimmung der Aktivierungsenergie
EA und des Häufigkeitsfaktors k0. Es werden das Feinkorn ( ) mit dem Grobkorn aus zwei
Chargen verglichen. Die Chargen wurden über Nassimprägnierung ( ) und Porenvolumenim-
prägnierung ( ) hergestellt und bereits in Kapitel 5.3.1.1 verglichen. Es wird ein Potenzansatz
mit nCO = -0,57 und nH2 = 0,74 zugrunde gelegt. (Reaktionsbedingungen: Grobkorn (Nassim-
prägnierung) siehe Abbildung 5.46; Feinkorn siehe Abbildung 5.27; Grobkorn (Porenvolumen-
imprägnierung) - Abweichende Parameter: mCo = 556mg τ ′ = 711–1901 kgCo sm−3, χCO =
4,4–17,2% )

- 108 -



5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel

Tab. 5.6: Reaktionskinetische Paramter für den Grobkorn und Feinkorn Katalysator nach dem Po-
tenzansatz. (Reaktionsbedingungen: nCO = -0,57 und nH2 = 0,74, Grobkorn siehe Abbildung
5.46, Feinkorn siehe Abbildung 5.27)

Partikeldurchmesser EA k0

dP ≤ 150 µm 111 kJmol−1 2,16 · 109 mol0,83 m0,51 kg−1
Co s−1

dP = 1,6mm 75 kJmol−1 6,35 · 105 mol0,83 m0,51 kg−1
Co s−1

5.3.2 Partikeldurchmesser von 0,8 mm - 1,5Mn10Co-SiO2 - Mittelkorn

Um die These von starken Stofftransportphänomenen im Grobkornkatalysator zu stützen, wurde
eine weitere (mittlere) Partikelgröße untersucht. Dieses Mittelkorn hat einen mittleren Partikel-
durchmesser von 0,8mm. Untersucht wurde die Reaktionskinetik bei verschiedenen Temperaturen
und Verweilzeiten (und damit Umsätzen).

Partikelgrößenverteilung für den Mittelkornkatalysator
Der Mittelkornkatalysator wurde aus dem Grobkornkatalysator hergestellt. Hierzu werden die
Partikel mechanisch zerkleinert und durch Sieben klassiert (Siebturm vom Typ AS 200 digit der
Firma Retsch). Nachdem es sich bei der mittleren Korngröße um keine definierten Partikel wie
bei dem Grobkorn handelt, wurden die Partikel mittels Bildanalyse durch MATLAB klassifiziert.
Aus den gewonnenen Daten wurde, wie in Abbildung 5.50 zu sehen, die Partikelgrößenverteilung
des Mittelkornkatalysators bestimmt. Der mittlere Partikeldurchmesser beträgt 0,8mm und
der Median liegt bei 0,77mm. Die Hälfte aller untersuchten Partikel befinden sich zwischen dP
0,6mm und 1,0mm.
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Abb. 5.50: Box-Plot und Histogramm der Partikelgrößenverteilung. Es wurden durch Bildanalyse mit
MATLAB 264 Partikel bezüglich ihrer Geometrie ausgemessen.
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Selektivität und Aktivität für den Mittelkornkatalysator
Werden die Produktverteilungen und Aktivitäten des Mittel- und Feinkorns miteinander verglichen
(Abbildung 5.51), lässt sich eine gute Übereinstimmung feststellen. Grundsätzlich zeigen die
Ergebnisse für den Feinkorn- und Mittelkornkatalysator die gleichen Werte, somit sind bei der
Versuchstemperatur von 220 °C Stofftransportlimitierungen auszuschließen.
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Abb. 5.51: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsatzes,
des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator mit einem
Partikeldurchmesser von dP ≤ 150 µm - Feinkorn (linke Balken) und dP ≈ 0,8mm -
Mittelkorn (rechte Balken). Selektivitäten links von ergeben 100%, Abweichungen sind
bedingt durch Rundungen. Werte < 1Gew.-%C wurden in dieser Abbildung vernachlässigt. Die
CO2-Selektivität ist vernachlässigbar. (Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150 µm, H2/CO =
2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C; dP ≤ 150µm: mCo = 561mg, τ ′ = 1488 kgCo sm−3,
χCO = 14,6%, s. a. Tabelle D.17; dP ≈ 0,8mm: mCo = 444 g, τ ′ = 1042 kgCo sm−3, χCO =
9,8%, s. a. Tabelle D.21)
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel

5.3.2.1 Einlaufverhalten des 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator - Mittelkorn

Auch beim Mittelkorn zeigt sich ein Einlaufverhalten mit absinkenden rCO und rH2 und damit
sinkendem Umsatz χCO. Wie in Abbildung 5.52 zu erkennen ist, halbiert sich der Umsatz innerhalb
der ersten 48 h TOS, analog lässt sich dies für die Reaktionsraten der reaktiven Gase beobachten.
Bei Anheben der Verweilzeit steigt der Umsatz, die CO-Reaktionsrate bleibt jedoch konstant. Der
Rückgang der Aktivität auf einen stationären Endwert ist aber nicht auf Stofftransportlimitierung
zurückzuführen, sondern vermutlich auf die Formierung des Katalysators.

Werden die Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse und die Bildungsraten betrachtet (Abbildung 5.53),
kann eine Steigerung des O/P-Verhältnisses und ein Absinken der Methan-Bildungsrate rBC,CH4

in den ersten 12 h TOS ausgemacht werden. Die Bildung von CH4 verringert sich auf 60%
des initialen Wertes nach 48 h TOS. Gleichzeitig nimmt die Bildung von Olefinen zu; so kann
beispielhaft Ethen seine Bildungsrate rBC,Ethen verdoppeln. Die Bildungsrate der Paraffine bleibt
von diesem Effekt nahezu unberührt und erklärt somit das steigende O/P-Verhältnis.

Bei der Erhöhung der Verweilzeit zeigen sich Methan und die C3+-KWST unbeeinflusst. Für
Ethen/Ethan kann ein Rückgang in rBC,Ethen um ca. 10% festgestellt werden, was am gestiegenen
Umsatz und damit der primären Ethenkonzentration liegt.
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Abb. 5.52: Einlaufverhalten des Mittelkornkatalysators mit dem CO-Umsatz (l.) und den Reaktions-
raten (r.). Die Reaktionsrate von H2 dient ausschließlich dem Aufzeigen der Tendenz, da die
H2-Messungen einer hohen Messunsicherheit unterliegen. Trendlinien dienen ausschließlich als
optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1,
pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C; τ ′ = 673 kgCo sm−3 : V̇COSTP = 8,76 l h−1, V̇H2,STP =
17,56 l h−1; τ ′ = 908 kgCo sm−3 : V̇COSTP = 6,48 l h−1, V̇H2,STP = 13,02 l h−1; Selektivitäten
siehe Tabelle D.21)
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Abb. 5.53: 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse (o.) und der C-Bildungsraten (m. & u.) des Mittelkornka-
talysators. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.52)

5.3.2.2 Temperaturvariation am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator - Mittelkorn

Eine Variation der Reaktionstemperatur ist für den Mittelkornkatalysator von besonderem
Interesse. Durch die Partikelgröße zwischen dem des Fein- und Grobkorns wird eine auftretende
Stofftransportlimitierung für steigende Reaktionstemperaturen (> 220 °C) erwartet. Daher wurden
in Abbildung 5.54 neben den Daten für das Mittelkorn auch GK- und FK-Werte aufgetragen.
Die Reaktionsrate rCO beim Mittelkorn entspricht, für Temperaturen unter ≤ 220 °C, dem des
Feinkorns. Die Methanselektivität SCH4 und auch die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α sind
beim Fein- und Mittelkorn recht ähnlich (220 °C), unterscheiden sich aber recht deutlich vom
Grobkorn. Der α-Wert steigt für das MK ab 220 °C an. Dies unterstreicht eine dem Grobkorn
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel
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Abb. 5.54: Variation der Reaktortemperatur am Mittelkorn und der Einfluss auf die Reaktionsrate
(l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.)
mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselektivität (r.u.). Als
Vergleich sind die Messungen am Feinkorn und Grobkorn aufgeführt, welche in Kapitel
5.2.3.1 im Detail diskutiert werden. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel.
(Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ =
491–3112 kgCo sm−3, χCO = 8,0–9,3 /19,4240°C%, Feinkorn: siehe Abbildung 5.27, Grobkorn:
siehe Abbildung 5.46)

unterstellte Limitierung aufgrund von Porendiffusionseffekten. Werden die Olefin-zu-Paraffin-
Verhältnisse betrachtet, kann eine Einteilung in zwei Temperaturbereiche vorgenommen werden.
Für 200 bis 220 °C steigt das O/P-Verhältnis für die C3–C8-KWST an; nur für C2 ist eine
Abnahme festzustellen. Im Vergleich mit dem Feinkorn konnte diese Tendenz auch für kurzkettige
C3–C5-KWST festgestellt werden. Der für die Porendiffusion relevante Temperaturbereich von
TReaktor > 220 °C zeigt hingegen eine rapide Abnahme der O/P-Verhältnisse. Dieser Trend
kann für die gesamte C3–C8-Fraktion beobachtet werden. Die abfallende Bildung von Olefinen
unterstreicht, dass ab 220 °C auch beim Mittelkorn Stofftransportlimitierung einsetzt. Im niedrigen
Temperaturbereich (TReaktor ≤ 220 °C) folgt die Kinetik dem Feinkornverhalten.
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion

Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter - Mittelkorn
Abbildung 5.55 zeigt anhand der Arrhenius-Auftragung ebenfalls, dass im Bereich 200 bis 220 °C
kein Unterschied zwischen dem Feinkorn und dem Mittelkornkatalysator auftritt. Somit kann für
diesen Temperaturbereich eine Stofftransportlimitierung ausgeschlossen werden. Dies zeigen auch
die Aktivierungsenergien (Tabelle 5.7).

Im Temperaturbereich von 220 bis 240 °C ist beim Mittelkorn ein Anstieg der (effekti-
ven) Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k festzustellen. Die Aktivierungsenergie steigt auf
EA = 156 kJmol−1. Wird die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante des GK auf höhere Tempera-
turen extrapoliert, ist ersichtlich, dass ähnliche k-Werte wie beim MK erreicht werden.
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Abb. 5.55: Arrhenius-Graph in halblogarithmischer Darstellung zur Bestimmung der Aktivierungsenergie
EA und des Häufigkeitsfaktors k0. Es wird das Feinkorn ( ) und das Grobkorn (Charge 1:
Charge 2: ) mit dem Mittelkorn ( ) verglichen. Es wird ein Potenzansatz mit nCO = -0,57
und nH2 = 0,74 zugrunde gelegt. (Reaktionsbedingungen: Mittelkorn siehe Abbildung 5.54,
Feinkorn siehe Abbildung 5.27, Grobkorn: siehe Abbildung 5.46)
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel

Tab. 5.7: Reaktionskinetische Paramter für den Mittelkorn, Grobkorn und Feinkorn Katalysator nach
dem Potenzansatz. (Reaktionsbedingungen: nCO = -0,57 und nH2 = 0,74, Mittelkorn siehe
Abbildung 5.54, Feinkorn siehe Abbildung 5.27, Grobkorn siehe Abbildung 5.46)

Temperaturbereich EA k0

dP ≤ 150µm
195–225 °C 111 kJmol−1 2,16 · 109 mol0,83 m0,51 kg−1

Co s−1

dP ≈ 0,8mm
200–220 °C 114 kJmol−1 4,11 · 109 mol0,83 m0,51 kg−1

Co s−1

220–240 °C 156 kJmol−1 1,04 · 1014 mol0,83 m0,51 kg−1
Co s−1

dP = 1,6mm
200–230 °C 75 kJmol−1 6,35 · 105 mol0,83 m0,51 kg−1

Co s−1

5.3.2.3 Umsatzvariation durch Verweilzeitvariation am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator -
Mittelkorn

Wie die Temperaturvariation zeigt, wird mit einer Korngröße von dP ≈ 0,8mm ein temperaturab-
hängiger Grenzbereich für die Stofftransportlimitierung erreicht. Dadurch ist es von besonderem
Interesse, das Verhalten für verschiedene CO-Umsätze χCO zu untersuchen. Durch die Variation
von χCO kann auf einfache Weise die Konzentration der Primärprodukte innerhalb der Poren
erhöht werden. Nachfolgend soll zuerst ein Vergleich zwischen den verschiedenen Korngrößen
(Fein-, Mittel- und Grobkorn) bei einer Temperatur TReaktor von 220 °C erfolgen. Die Ergebnisse
sind Abbildung 5.56 zu entnehmen.

Bei (einem) Vergleich der Reaktionsrate rCO für die verschiedenen Korngrößen fallen zwei
Tendenzen besonders auf. Für den Grobkornkatalysator ist eine leicht abfallende Reaktionsrate für
steigende Umsätze festzustellen. Der Mittelkornkatalysator zeigt ein dem Feinkorn sehr ähnliches
Verhalten mit einer steigenden Reaktionsrate rCO. Die Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse beim MK
zeigen (wie auch die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α) für χCO ≤ 10% einen unveränderten
Wert. Für Umsätze über diesen Wert kann ein Abfallen der Verhältnisse festgestellt werden.
Dieser Rückgang und auch die Absolutwerte entsprechen weitgehend dem Feinkornverhalten
(Abbildung 5.30). Beim Grobkorn liegen die O/P-Verhältnisse auf einem deutlich niedrigerem
Niveau (Abbildung 5.43).

Diese Ergebnisse bestätigen erneut die getroffene Annahme der Readsorption von Olefinen. Durch
den höheren Umsatz liegt eine höhere Konzentration an Olefinen in den Poren vor. Es kann
davon ausgegangen werden, dass die Stofftransportlimitierung weniger stark für das Mittelkorn
ausgeprägt sein muss als für das Grobkorn.
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Abb. 5.56: Variation des CO-Umsatzes mittels Verweilzeitvariation am Mittelkorn und der Einfluss auf
die Reaktionsrate (l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-Olefin/Paraffin-
Verteilung (l.u.) mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die Methanselekti-
vität (r.u.). Als Vergleich sind die Messungen am Feinkorn und Grobkorn aufgeführt, welche
in Kapitel 5.2.3.3 im Detail diskutiert werden. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches
Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor =
20bar, ϑReaktor = 220 °C, τ ′ = 511–2986 kgCo sm−3, Feinkorn: siehe Abbildung 5.30, Grobkorn:
siehe Abbildung 5.43)

Verweilzeitvariation am Mittelkorn für unterschiedliche Temperaturen
Nachfolgend soll die Variation des Umsatzes χCO für höhere respektive niedrigere Temperaturen
(als 220 °C) diskutiert werden. Abbildung 5.57 zeigt die Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse. Für die
Bildungsraten der C2–C5-KWST sei an dieser Stelle auf Anhang C.9.5 verwiesen. Es kann klar
aufgezeigt werden, dass für niedrige Temperaturen TReaktor ≤ 210 °C keine signifikante Änderung
in den O/P-Verhältnissen für steigende Umsätze χCO festgestellt werden kann (mit Ausnahme
der C2-Fraktion). Für 210 °C kann ein leichtes Abfallen der Verhältnisse gezeigt werden; dies ist
jedoch vernachlässigbar. Für 200 °C ist keine Veränderung ersichtlich. Für Temperaturen über
220 °C ist eine stärkere Abnahme der O/P-Verhältnisse mit steigendem Umsatz festzustellen. Die
Verhältnisse des Grobkornkatalysators werden in etwa erreicht (vgl. Abbildung 5.43).
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Abb. 5.57: 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse des Mittelkorns für die Reaktortemperaturen 200 °C (l.o.),
210 °C (r.o.), 230 °C (l.u.) und 240 °C (r.u.) in Abhängigkeit des CO-Umsatzes mit C2 : ,
C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : . Für die 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse bei
200 °C siehe Abbildung 5.56. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel.
(Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ =
491–3112 kgCo sm−3)

In Abbildung 5.58 sind die Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse von C2–C4 für alle Temperaturen gegen
den Umsatz aufgetragen. Durch die unterschiedlichen Temperaturen ist, wie bereits diskutiert,
ein hoher Unterschied der O/P-Verhältnisse vorzufinden. Dies erklärt die z.T. starke Streuung der
Messwerte. Es ist jedoch (gut) möglich, Tendenzen aus den Ergebnissen abzuleiten. Insbesondere
Ethen/Ethan zeigt einen abfallenden Verlauf für hohe Umsätze. Bei den C3- und C4-Fraktionen
tritt ab einem Umsatz von ≈ 20% ebenfalls eine Verringerung im O/P-Verhältnis auf.

Abbildung 5.59 zeigt die Reaktionsraten rCO, die Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten α und
die Methanselektivitäten SCH4 bei unterschiedlichen Temperaturen und CO-Umsatzgraden. Um
die Darstellung übersichtlich zu halten, wurden die Ergebnisse der verschiedenen Temperaturen
auf zwei Abbildungen (nebeneinander) aufgeteilt. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α
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5 Ergebnisse der Untersuchungen und Diskussion
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Abb. 5.58: 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis für C2–C4-Kohlenwasserstoffe für unterschiedliche CO - Um-
sätze und Temperaturen. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.57)

hat einen nahezu analogen Verlauf zur Reaktionsrate für Umsätze größer 10%. Der Anstieg
des α-Wertes ist über die Sekundärreaktionen der Olefine zu begründen. Dies kann mit dem
absinkenden O/P-Verhältnissen in Einklang gebracht werden. Für Umsätze kleiner 10% ist
eine Streuung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit um einen Mittelwert ohne klaren Verlauf
vorzufinden. Die Methanselektivität SCH4 strebt mit steigendem Umsatz unabhängig von der
Temperatur gegen einen Wert zwischen 10 und 13%.

Zusammenfassend kann für den Mittelkornkatalysator abhängig von der Reaktionstemperatur
sowohl einen stofftransportlimitierter als auch einen unlimitierter Bereich festgestellt werden.
Dieses kann bei der Umsatzvariation besonders herausgestellt werden. Für sämtliche untersuchten
Temperaturen zeigt der Katalysator eine umsatz- bzw. verweilzeitabhängige Reaktionsrate.
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5.3 Untersuchungen am 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als technischer Partikel
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Abb. 5.59: Variation des CO-Umsatzes mittels Verweilzeitvariation am Mittelkorn und der Einfluss auf
die Reaktionsrate (o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (m.) und die Methanselekti-
vität (u.) für unterschiedliche Temperaturen. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches
Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung 5.57)
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Hintergrund und Zielsetzung

Die Rohstoffverfügbarkeit ist gerade im petrochemischen Sektor fortwährenden Änderungen unter-
worfen; somit sind die Kosten für die Einsatzstoffe nachgeschalteter organisch-technischer Prozesse
ebenfalls Schwankungen unterworfen. Es kann ein Wegfallen wichtiger Sekundär-Produktströme,
wie etwa die reaktiven C3+-1-Olefine, erfolgen. Je nach Verfahren ist die Fischer-Tropsch-Synthese
eine attraktive Alternative als Quelle der Einsatzstoffe bei gleichzeitiger Reduktion der Treibhaus-
gase. In dieser Arbeit wird die Synthese von C3–C8-1-Olefinen mittels Fischer-Tropsch-Synthese
untersucht.

Durch den Einsatz von Mangan als Katalysatorpromotor (für Kobaltkatalysatoren) kann die
Ausbeute an 1-Olefinen erhöht werden. Neuere Studien zeigen jedoch auch ein Absinken der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit bei hohen Mn-Beladungen [10]. Durch Kombination der
gesteigerten 1-Olefin-Selektivität innerhalb einer C-Zahl-Fraktion und der verminderten Ket-
tenwachstumswahrscheinlichkeit kann das Produktspektrum zu einer gesteigerten Ausbeute der
C3–C8-1-Olefine verschoben werden.

Die Katalysatoren wurden hinsichtlich des Einsatzbereiches in der Niedertemperatur-Fischer-
Tropsch-Synthese (200 bis 240 °C) bei definierten Standardbedingungen33 untersucht. Zu Beginn
der Arbeit sollte experimentell ein Katalysator gefunden werden, der die höchste Selektivität
zur Zielfraktion aufweist. Hierfür wurden Eisensinterkatalysatoren als auch auf SiO2 geträgerte
Mangan-Kobaltkatalysatoren verschiedener Zusammensetzung getestet. An dem aus diesem
Screening hervorgegangenen Katalysator wurde anschließend eine Reaktionsparametervariation
durchgeführt, um die 1-Olefin-Ausbeute weiter zu steigern und die reaktionskinetischen Parameter
zu bestimmen. Mit dem optimierten Katalysator erfolgte eine Untersuchung bezüglich der
Diffusionslimitierung im technischen Partikel und die Auswirkung auf Aktivität und Selektivität.

Umfang der Untersuchung und experimentelle Methoden

Zu Beginn dieser Arbeit wurden sowohl Kobalt- als auch Eisenkatalysatoren mit verschiedenen
Zusammensetzungen hergestellt. Die Co-Katalysatoren wurden mit einer Kobaltbeladung
von etwa 10Gew.-%Co, soweit nicht anders benannt, auf Siliziumdioxid mit variierendem
Mangangehalt als Promotor hergestellt. Die Synthese erfolgte über Nassimprägnierung auf SiO2

(Aerolyst 3041 der Evonik Industries AG mit Kobalt(II)-nitrat und Mangan(II)-nitrat). Die
Eisen-Sinter Katalysatoren wurden aus den Metalloxiden von Eisen, Kupfer, Zink, Kalium und
wahlweise Mangan als zusätzlichem Promotor durch Mahlen und Sintern hergestellt.

Die zu untersuchenden Katalysatoren wurden anschließend auf einen Partikeldurchmesser von
dP ≤ 150 µm gemahlen, mit Quarzsand verdünnt und in einen Rohrreaktor als Festbettschüt-
tung eingebracht. Nach einer Reduktion mit Wasserstoff war ein stationärer Betrieb nach ca.
33 Standardbedingungen sind ausschließlich auf diese Arbeit bezogen, sie unterliegen keiner allgemeinen Gültigkeit

für Fischer-Tropsch-Experimente, sind aber durchaus literaturüblich. Diese wurden wie folgt gewählt: Temperatur
T = 210/220 °C, Gesamtdruck p = 20bar (2MPa), COx -Umsatz χCOx

≈ 10% H2/COx -Verhältnis von 2:1.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

144 h time-on-stream (TOS) gewährleistet. Die Untersuchungen fanden unter den definierten
Standardbedingungen statt.

Um eine vollständige Verteilung bzw. die jeweiligen Selektivitäten von Paraffinen, 1-Olefinen,
Alkoholen und verzweigten Kohlenwasserstoffen zu erhalten, wurde das Produkt über einen
Zeitraum von 24 Stunden gesammelt und analysiert.

Bei den Parametervariationen wurde allerdings aufgrund des hohen Aufwandes auf eine aus-
führliche Produktanalyse verzichtet. Es konnte bei einer Paramaterveränderung nach 8 h TOS
erneut stationäres Verhalten nachgewiesen werden und eine Analyse der Gasfraktion erfolgen
(Gasanalyse und Online-GC). Um die Aktivität und Selektivität bewerten zu können, wurden
die Reaktionsrate rCO, die Methanselektivität SCH4 , die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit aus
den gasförmigen Kohlenwasserstoffen (αC5+) und das 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis bestimmt.

Ergebnis des Katalysatorscreenings

Die untersuchten Eisenkatalysatoren wurden sowohl mit Kohlenmonoxid CO als auch mit
Kohlendioxid CO2 als C-Quelle beaufschlagt. Es wurde immer ein Verhältnis von H2/COx =
2:1 eingehalten. Für beide Feed-Gase konnte eine unterschiedliche Aktivität und Selektivität
festgestellt werden. Ein CO-haltiges Eduktgas erzielte eine nahezu doppelte Aktivität im Vergleich
zu einem CO2-haltigem Eduktgas. Ebenfalls wiesen mit CO beaufschlagte Katalysatoren einen
höheren ᾱ-Wert und somit einen höheren Anteil an hochmolekularen Kohlenwasserstoffen auf34.
Eine Zugabe von Mangan als Promotormetall (30% Mn relativ zu Fe) schlug sich in einer
steigenden Kettenwachstumswahrscheinlichkeit für die CO-Versuche nieder. Die Selektivität
innerhalb der Fraktionen blieb bis auf eine steigende Selektivität zu 1-Alkoholen auf Kosten von
i-Olefinen unberührt. Gegensätzliches wurde für die CO2-Versuche beobachtet: Ein ᾱ-Wert von
0,72 bei gleichzeitiger hoher Selektivität zu Paraffinen und i-Olefinen auf Kosten der 1-Olefine.
Durch die Zugabe von Mangan konnte somit kein positives Ergebnis erzielt werden.

Aufgrund der im Sinne der Zielsetzung festgestellten besseren Eigenschaften der Mn-Co-
Katalysatoren wurde der Schwerpunkt der Arbeit auf diese gerichtet. Dabei wurden die Kata-
lysatoren mit einem gleichbleibenden Kobaltgehalt von 10Gew.-%Co und einem variierenden
Mangangehalt von 0 bis 5,4Gew.-%Mn hergestellt und analysiert.

Mit steigendem Mangangehalt konnte sowohl eine gewünschte Abnahme der Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit α als auch der Reaktionsrate rCO beobachtet werden. Ab einem Mn-Gehalt
von ≥ 2Gew.-%Mn konnte keine weitere Abnahme beider Werte festgestellt werden. Gleichzeitig
veränderte sich die Produktzusammensetzung zugunsten der 1-Olefine und war besonders bei
langkettigen Kohlenwasserstoffen von Bedeutung. Bis zu einem Mn-Gehalt von ≥ 2,5Gew.-%Mn

konnte weiterhin ein Anstieg der Selektivität zu 1-Alkoholen festgestellt werden. Diese steigerten
sich von 5Gew.-%C bei dem unpromotierten Katalysator auf 18Gew.-%C bei dem 5,4Mn10Co-
SiO2-Katalysator um mehr als den Faktor drei. Die Methanselektivität blieb dabei im Rahmen
der Messgenauigkeit unverändert.

34 Diese Effekte galten für sämtlich untersuchte Eisenkatalysatoren. Zwecks Vergleichbarkeit wurde der α-Wert
über sämtliche Kettenlängen ᾱ betrachtet.
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Beim Vergleich der Eisen- und Kobaltkatalysatoren erwies sich der 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator
als der am besten geeignete. Dieser Kobaltkatalysator zeigte eine Kettenwachstumswahrschein-
lichkeit nahe dem gesuchten theroretischen Optimum (α von 0,66), während die Selektivität zu
1-Olefinen hoch und zu CO2 niedrig war.

Untersuchungen am gemahlenen 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator

Für den gemahlenen 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator (Feinkorn) ergaben sich aus einer detaillierten
Produktanalyse neben dem α-Wert von 0,72 auch Verteilungen für Paraffine mit αParaffine = 0,78,
für Olefine mit αOlefine = 0,64 und für Alkohole mit αAlkohole = 0,74. Es ergaben sich die
Ergebnisse für die Parametervariation wie folgt:

Temperaturvariation - Der Anstieg Reaktionsrate mit der Reaktionstemperatur erfolgte
exponentiell gemäß einer Arrhenius-Kinetik. Weiterhin stieg mit wachsender Temperatur auch die
Methanselektivität SCH4 an. Es war keine Veränderung an den 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnissen
auszumachen. Für einen Temperatursprung von 195 °C auf 225 °C konnte eine Abnahme des
α-Wertes um ca. ∆α = 0, 03 festgestellt werden.

Druckvariation - Mit steigendem Druck von 10 auf 40 bar konnte eine Abnahme des α-Wertes
um ∆α = 0, 04 sowie der Methanselektivität SCH4 festgestellt werden. Gleichzeitig wurde die
Reaktionsrate rCO nahezu verdoppelt. Für die O/P-Verhältnisse konnte keine allgemeingültige
Aussage getroffen werden, da der Effekt für die verschiedenen Kettenlängen unterschiedlich war.

Umsatzvariation durch Verweilzeitvariation - Die Untersuchung der Umsatzvariation er-
folgte mittels einer Variation der (modifizierten) Verweilzeit τ ′. Veränderungen des α-Wertes und
der Methanselektivität waren zu gering, um quantitative Aussagen zu treffen. Eine Zunahme der
Reaktionsrate mit steigendem Umsatz χCO konnte festgestellt werden, während gleichzeitig die
1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse abnahmen. Dies wird mit der Readsorption und der weiteren
Reaktion der Olefine begründet.

Variation des H2/CO-Verhältnisses - Die Variation des H2/CO-Verhältnisses erfolgte durch
die Variation der Eingangskonzentration der Eduktgase bei konstantem Druck (N2 als Verdün-
nung). Es wurde hierbei stets nur eine Konzentration (CO oder H2) variiert, während die andere
konstant gehalten wurde. Mit steigendem H2/CO-Verhältnis nahm das 1-Olefin-zu-Paraffin-
Verhältnis ab (gestiegene Wahrscheinlichkeit einer Hydrierungsreaktion). Gleichzeitig nahm die
Reaktionsrate rCO und die Methanselektivität SCH4 mit steigendem H2/CO-Verhältnis zu. Bei
beiden Eduktvariationen gab es lediglich Abweichungen beim α-Wert. Bei der Variation von cCO
blieb α konstant, mit steigender Wasserstoffkonzentration cH2 fiel α ab.

Bei der kinetischen Modellierung wurde sowohl ein Potenzansatz als auch eine Kinetik nach
Yates & Satterfield35 mittels Paritätsdiagrammen verglichen. Der Potenzansatz zeigte eine höhere
Genauigkeit bezüglich der kinetischen Modellierung mit den reaktionskinetischen Parametern wie
folgt: mCO = -0,57, nH2 = 0,74, EA = 111 kJmol−1 und k0 = 2,16 · 109 mol0,83 m0,51 kg−1

Co s−1.

35 Die Auswertung nach Yates & Satterfield erfolgte ohne Temperaturvariation.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Diffusionseinflüsse (Porendiffusion)

Um Diffusionseinflüsse zu untersuchen, wurden neben dem Feinkorn auch Grobkorn (GK) und
Mittelkorn (MK) untersucht. Für ein bessere Übersicht der Messergebnisse werden nachfolgend
die beiden untersuchten Partikeldurchmesser dP von 1,6mm (Grobkorn) und 0,8mm (Mittel-
korn) separat voneinander betrachtet. Das Grobkorn wurde als stabförmiges Extrudat und das
Mittelkorn als annähernd kugelförmiger Bruch eingesetzt.

Ergebnisse des Grobkornkatalysators mit einem Partikeldurchmesser von 1,6mm
Bei dem Einsatz von technischen Partikeln konnten starke Abweichungen in Selektivität so-
wie Aktivität zum Feinkorn festgestellt werden. Es wurde eine Verdopplung der Paraffin- und
Methanselektivität bei gleichzeitiger Verringerung der Olefinselektivität um mehr als den Faktor
drei gemessen. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit erhöhte sich von 0,72 auf 0,81 und senkte
somit zusätzlich die Ausbeute der gewünschten C3–C8-Fraktion. Es konnte ein Anstieg der Reak-
tionsrate im Vergleich zur intrinsischen Reaktionsrate (Feinkorn) beobachtet werden. Durch den
größeren Partikeldurchmesser und damit vorherrschender Porendiffusionslimitierung wurde eine
verringerte Reaktionsrate erwartet. Die abweichende Selektivität und Aktivität konnten mit einem
zweiten Imprägnierungsverfahren reproduziert werden. Eine inhomogene Verteilung von Kobalt
und Mangan konnte mittels EDX-Messungen für beide Grobkornkatalysatoren ausgeschlossen
werden. Die beobachteten Effekte sind mit hoher Wahrscheinlichkeit auf Diffusionshemmung bei
den gesuchten Olefinen und Readsorption/Weiterreaktion zurückzuführen.

Umsatzvariation durch Verweilzeitvariation - Es wurde für die Reaktionsrate, die Methan-
selektivität und die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit über den untersuchten Umsatzbereich
χCO von 5 bis 20% keine Veränderung festgestellt. Dabei wurde eine Abnahme des O/P-
Verhältnisses mit steigendem Umsatz beobachtet.

Variation des Gesamtdruckes - Für Drücke pR zwischen 10 auf 30 bar gab es keine signifikante
Veränderung der O/P-Verhältnisse. Für niedrige Drücke wurde ein sinkender α-Wert sowie eine
steigende Methanselektivität SCH4 beobachtet. Es konnte ein linearer Zusammenhang zwischen
Reaktionsrate und Druck ermittelt werden.

Variation der Wasserstoffkonzentration - Mit sinkender Wasserstoffkonzentration nimmt
die Reaktionsrate sowie die Methanselektivität ab. Für die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
war ebenfalls eine Abnahme festzustellen. Die O/P-Verhältnisse nahmen mit sinkender Wasser-
stoffkonzentration zu (für die C3-Fraktion um mehr als den Faktor drei), was durch die geringere
Verfügbarkeit von Wasserstoff für eine Hydrierreaktion zu erklären ist.

Temperaturvariation - Mit steigender Temperatur ist eine Zunahme der Reaktionsrate und der
Methanselektivität verbunden; die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit zeigte eine tendenzielle
Abnahme. Die O/P-Verhältnisse waren im Temperaturbereich von 210 bis 230 °C konstant, für
200 °C war jedoch ein sprunghafter Anstieg zu beobachten. Die Ergebnisse der Temperaturvaria-
tion konnten durch beide Grobkornkatalysatoren verifiziert werden. Als Aktivierungsenergie EA

ergab sich für das Grobkorn 75 kJmol-1 im Vergleich zum Feinkorn mit 111 kJmol-1.
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Bei einer Temperatur vom 200 °C konnte gezeigt werden, dass sich der Grobkornkatalysator den
Ergebnissen des Feinkornkatalysators angleicht, insbesondere die 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse.
Somit wird bei einer Temperatur um ca. 200 °C der Grenzbereich des Diffusionseffektes ange-
nommen.

Ergebnisse des Mittelkornkatalysators mit einem Partikeldurchmesser von 0,8mm

Das Grobkorn wurde gemahlen/gebrochen und klassiert (dP = 0,6 bis 1,0mm), um weitere
Erkenntnisse über Aktivität und Selektivität zu erhalten. Es ergab sich ein mittlerer Parti-
keldurchmesser von 0,8mm. Mit dem Mittelkornkatalysator bei Standardbedingungen konnte
die identische Aktivität und Selektivität des Feinkornkatalysators gemessen werden. Bei der
Betrachtung des Einlaufverhaltens wurde in den ersten 48 h TOS eine kontinuierliche Abnahme
des Umsatzes und der Reaktionsraten von Kohlenmonoxid und Wasserstoff beobachtet. Während
der ersten 12 h TOS konnte eine zunehmende Bildungsrate für 1-Olefine festgestellt werden; die
O/P-Verhältnisse stiegen an. Gleichzeitig sank die Selektivität bzw. die Bildungsrate von Methan.
Nach 48 Stunden konnte das System als stationär betrachtet werden. Eine Veränderung der
Verweilzeit/des Umsatzes χCO wirkte sich nur auf das Ethen/Ethan-Verhältnis aus. Durch die
Hydrierung von Ethen war eine geringe Zunahme von rH2 festzustellen.

Temperaturvariation - Es wurde für die Temperaturvariation ein Bereich von 200 bis 240 °C
untersucht. Für sämtliche Temperaturen folgten die Ergebnisse einer exponentiellen Funktion
hinsichtlich der Reaktionsrate und konnten in Einklang mit den Ergebnissen des Feinkornkata-
lysators gebracht werden. Mit steigender Temperatur wurde eine Zunahme der Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit beobachtet, während gleichzeitig die O/P-Verhältnisse abfielen. Die
Methanselektivität blieb unverändert. Es war somit ein Angleichen des MK-Katalysators an den
GK-Katalysator für hohe Temperaturen zu beobachten.

Umsatzvariation durch Verweilzeitvariation - Die Umsatzvariation bei 220 °C zeigte für
den Mittelkornkatalysator die gleichen Eigenschaften wie für den Feinkornkatalysator.

Durch eine Umsatzvariation bei mehreren Temperaturen wurden die beiden Einflussgrößen einer
umfangreichen Parameterstudie unterzogen. Bei Betrachtung des O/P-Verhältnisses der C2–C4-
Fraktion konnte eine nahezu temperaturunabhängige Abnahme des Ethen/Ethan-Verhältnisses für
steigende Umsätze festgestellt werden. Weiterhin blieben die Propen/Propan- und Buten/Butan-
Verhältnisse konstant, solange noch ein ausreichend hohes Ethen/Ethan-Verhältnis (Werte
größer 0,5) vorhanden war. Bei sämtlichen Temperaturniveaus konnte sowohl ein Anstieg der
Reaktionsrate als auch der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit mit steigendem Umsatz festgestellt
werden. Ein unterschiedlich schneller Anstieg für verschiedene Temperaturen war festzustellen,
folgte jedoch keiner Systematik. Einzig bei Umsätzen größer 30% (Temperatur von 240 °C)
flachte der Anstieg ab und näherte sich einem konstanten Wert. Für sämtliche Temperaturen
konnte ebenfalls eine fallende Methanselektivität mit steigendem Umsatz gemessen werden. Diese
näherte sich bei allen Temperaturniveaus einem Wert von etwa 12% an.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Fazit und Ausblick

Für die Eisensinterkatalysatoren wurden hohe Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten bei gleich-
zeitig hohem Anteil an Wassergas-Shift-Reaktion (hohe CO2-Selektivität) im Vergleich zu Kobalt-
katalysatoren festgestellt. Diese Ergebnisse zeigen, dass Eisenkatalysatoren ungeeignet für die
wirtschaftliche Synthese von C3–C8-1-Olefinen sind. Bei den mit unterschiedlichem Mangangehalt
beladenen Kobaltkatalysatoren (0 bis 5,4Gew.-%Mn) wurde ein Absinken des α-Wertes von größer
0,80 auf 0,68 festgestellt. Es konnte zeitgleich ein Anstieg der Alkoholselektivität von 5Gew.-%C

bei dem unpromotierten Katalysator auf 18Gew.-%C bei dem 5,4Mn10Co-SiO2-Katalysator
gemessen werden. Alkohole sind ein unerwünschtes Sekundärprodukt im Bezug auf die For-
schungsfrage. Somit hat sich in dieser Arbeit der 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als der am besten
geeignete Katalysator mit einem α-Wert von 0,72, einer C3–C8-1-Olefin-Selektivität von 34Gew.-
%C und einer Alkoholselektivität von 8Gew.-%C erwiesen. Die Variation der Prozessbedingungen
zeigte nur geringes Optimierungspotential.

Von besonderem Interesse ist, wie sich die reaktiven 1-Olefine in diffusionslimitierter Umgebung
verhalten. Bei der Untersuchung an einem technischem Partikel (dP von 1,6mm, Grobkorn)
konnte eine signifikante Änderung in der Aktivität und der Selektivität festgestellt werden.
Eine Verdopplung der Paraffinselektivität bei einer gleichzeitig stark verringerten Olefinselekti-
vität senkte die Ausbeute der Zielfraktion deutlich im Vergleich zum gemahlenen Katalysator
(dP ≤ 150 µm). Eine Veränderung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (α-Wert) von 0,72
auf 0,81 verstärkt diesen Effekt und es wurde eine Zunahme der Reaktionsrate gemessen. Für
einen Mittelkornkatalysator (dP ≈ 0,8mm) konnte dieses Ergebnis nicht bestätigt werden. Mit
steigendem Umsatz oder Temperatur war es jedoch möglich, Aktivität und Selektivität hin zum
Grobkornkatalysator zu entwickeln. Diese Tatsache wird auf die hohe lokale Konzentration an
1-Olefinen in den Poren zurückgeführt. Ein Abtransport der 1-Olefine ist aus dem Porensystem
nicht schnell genug möglich und Sekundärreaktionen wie die Teilnahme an Kettenwachstumsre-
aktionen oder Isomerisierungsreaktionen treten auf. Durch das gesteigerte Kettenwachstum und
den Verbrauch von 1-Olefinen wird zusätzlich CO für die Reaktion benötigt, was die erhöhte
Reaktionsrate erklären würde. Es lässt sich somit die Aussage treffen, dass im Rahmen dieser
Arbeit ein Katalysator für die Synthese von C3–C8-1-Olefinen gefunden wurde, die technische
Einsetzbarkeit jedoch stark an die Partikelgeometrie gekoppelt ist.

Um die Entwicklung des Katalysator zu einem großindustriell einsetzbaren Produkt hinzufüh-
ren, müssen die auftretenden Stofftransportphänomene tiefergehend untersucht werden. Zur
Aufklärung der Thematik ist das Einleiten von 1-Olefinen in den Prozess eine Möglichkeit.
Veränderungen zu gesteigerten CO-Verbrauchsraten und eine höhere Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit müssten sich daraus ergeben. Der technische Einsatz könnte durch das Ausführen als
Schalenkatalysator erfolgen. Es wäre so möglich, geringe Druckverluste aufgrund der Partikelgröße
zu erzielen, während die Diffusionslimitierung gering gehalten würde.
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Background and purpose

The availability of raw materials is subject to constant changes, especially in the petrochemical
sector; thus the cost and availability of the input materials for downstream organic-technical
processes are also subject to fluctuations. Depending on the process, the Fischer-Tropsch synthesis
can be an attractive alternative as a source of input materials for petrochemistry, with a
simultaneous reduction in greenhouse gases. In this work the Fischer-Tropsch synthesis with
regard to the synthesis of C3–C8-1-olefins is investigated.

By using manganese as a catalyst promoter (for cobalt catalysts), the yield of 1-olefins can be
increased. However, recent studies also show a decrease in the chain growth probability at high
Mn loads [10]. By combining the increased 1-olefin selectivity within a carbon number fraction
and the reduced chain growth probability it can lead to an increased yield of the C3–C8-1-olefins
product range.

The catalysts were investigated in relation to their area of application in the low-temperature
Fischer-Tropsch synthesis (200 to 240 °C) under defined standard conditions36. For a start in
this work, a catalyst with high selectivity to 1-olefins, especially in the carbon number range
of 3 to 8 should be found. For this purpose, iron sintered catalysts as well as SiO2-supported
manganese-cobalt catalysts of various compositions were tested. With the catalyst resulting from
this screening, a variation of reaction conditions was then carried out in order to further increase
the 1-olefin yield and to determine the reaction kineti.

Scope of investigation and experimental methods

At the beginning of this work, both cobalt and iron catalysts with different compositions were
prepared. The Co-catalysts were produced with a cobalt loading of about 10wt.-%Co, unless
otherwise specified, with varying manganese content as a promoter. The catalysts were synthesised
via wet impregnation of SiO2 (Aerolyst 3041 from Evonik Industries AG with cobalt (II) nitrate
and manganese (II) nitrate). The iron sintered catalysts were produced by ball milling and
sintering metal oxides of iron, copper, zinc, potassium and optionally manganese as an additional
promoter.

The catalysts to be investigated were then ground to a particle diameter of dP ≤ 150 µm, diluted
with quartz sand and inserted in a tubular reactor as a fixed bed. After a reduction with
hydrogen, stationary operation was guaranteed after approx. 144 h time-on-stream (TOS). The
investigations took place under the defined standard conditions.

In order to obtain a complete distribution or the respective selectivities of paraffins, 1-olefins,
alcohols and branched hydrocarbons, the product was collected and analysed over a period of 24
hours.
36 Standard conditions relate exclusively to this work, they are not subject to any general validity for Fischer-

Tropsch experiments, but are quite common in the literature. These were chosen as follows: temperature
T = 210/220 °C, total pressure p = 20bar (2MPa), COx conversion χCOx

≈ 10% H2/COx ratio von 2:1.
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For the parameter variations, the activity and selectivity, the reaction rate rCO, the methane
selectivity SCH4 , the chain growth probability (αC5+) and the 1-olefin-to-paraffin ratio were
evaluated from the gaseous hydrocarbons only after 8 h TOS.

Findings of the catalyst screening

The investigated iron catalysts were exposed to both carbon monoxide CO and carbon dioxide
CO2 as the carbon source. A ratio of H2/COx = 2:1 was always maintained and a different
activity and selectivity could be determined for the two feed gases. The reactant gas containing
CO showed almost twice the activity compared to a reactant gas containing CO2. The catalysts
exposed to CO also had a higher ᾱ value and thus a higher proportion of high molecular weight
hydrocarbons37. The addition of manganese as a promoter metal (30% Mn relative to Fe) resulted
in an increasing chain growth probability for the CO experiments. Within the fractions the
selectivity remained unaffected except for an increasing selectivity to 1-alcohols at the expense
of i-olefins. The opposite was observed for the CO2 experiments: A ᾱ value of 0.72 with a
simultaneously high selectivity for paraffins and i-olefins at the expense of the 1-olefins. Thus,
the addition of manganese did not result in a positive outcome.

Due to the better properties of the Mn-Co-catalysts determined in the sense of the purpose of
this work, the focus was directed towards them. Catalysts with a constant cobalt content of
10wt.-%Co and a varying manganese content of 0 to 5.4wt.-%Mn were produced and analyzed.

With increasing manganese content, a desired decrease in the chain growth probability α as well
as a decrease in the reaction rate rCO could be observed. From a Mn content of ≥ 2wt.-%Mn,
no further decrease in either value could be determined. At the same time, with increasing
Mn content the product composition changed in favour of 1-olefins and oxygenates (mainly
1-alcohols). Up to a Mn content of ≥ 2.5wt.-%Mn, an increase in the selectivity to 1-alcohols
could be determined. These increased from 5wt.-%C for the unpromoted catalyst to 18wt.-%C for
the 5.4Mn10Co-SiO2 catalyst by more than the factor three. The methane selectivity remained
unchanged within the scope of the measurement accuracy.

When comparing the iron and cobalt catalysts, the 1.5Mn10Co-SiO2 catalyst turned out to be
the most suitable. This cobalt catalyst showed a chain growth probability close to the wanted
theoretical optimum (α of 0.66), while the selectivity for 1-olefins was high and for CO2 low.

Studies on the milled 1,5Mn10Co-SiO2 catalyst

For the ground 1.5Mn10Co-SiO2 catalyst (fine grain (FG)), a detailed product analysis showed
an α value of 0.72 as well as distributions of paraffins with αparaffins = 0.78, olefins with αolefins =
0.64 and alcohols with αalcohols = 0.74. The results for the parameter variations were as follows:

Temperature variation - The increase in the reaction rate with the reaction temperature was
exponential and according to Arrhenius kinetics. Furthermore, the methane selectivity SCH4

37 These effects were valid for all iron catalysts investigated. For the sake of comparability, the α value was
considered over all C fractions ᾱ.
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increased with increasing temperature. No change was seen in the 1-olefin to paraffin ratios. For
a temperature change from 195 °C to 225 °C, a decrease in the α value of about ∆α = 0.03 could
be determined.

Variation of total pressure - With increasing pressure from 10 to 40 bar, a decrease of the α
value by ∆α = 0.04 as well as a decrease of methane selectivity SCH4 could be determined. At
the same time the reaction rate rCO almost doubled. No general statement could be made for
the O/P ratios, as the effect varied for each C fraction.

Conversion variation by variation of residence time - The investigation of the conversion
variation was carried out by variation of the (modified) residence time τ ′. Changes in the α value
and the methane selectivity were too small to make quantitative statements. An increase in the
reaction rate with increasing conversion χCO could be determined, while at the same time the
1-olefin-to-paraffin-ratios decreased. This is explained by readsorption and following secondary
reactions of the olefins.

Variation of the H2/CO ratio - The H2/CO ratio was varied by modifying the input con-
centration of the educt gases at constant pressure (N2 as a dilution). Only one concentration
(CO or H2) was varied while the other was kept constant. With an increasing H2/CO ratio, the
1-olefin-to-paraffin ratio decreased (increased probability of a hydrogenation reaction). At the
same time, the reaction rate rCO and the methane selectivity SCH4 increased with an increasing
H2/CO ratio. With both educt variations there were only deviations in the α value. For the
variation of cCO the α value remained constant, with increasing hydrogen concentration cH2 the
α value decreased.

In the kinetic modelling, both a power law kinetic and a kinetic model according to Yates &
Satterfield 38 were compared using parity plots. The power law kinetic model fitted the data
better.

Diffusion influences (pore diffusion)

In order to investigate the effects of diffusion, large grain (LG) and medium grain (MG) catalysts
were also examined in addition to fine grain (FG). For a better overview of the measurement
results, the two examined particle diameters dP of 1.6mm (LG) and 0.8mm (MG) are described
separately from one another in the following. The LG was used as a cylindrical extrudate and
the MG as a fraction of approximately spherical particles.

Results of the large grain catalyst with a particle diameter of 1.6mm
When using technical particles, strong deviations in selectivity and activity compared to the fine
grain were found. The paraffin and methane selectivity where twice as high. The chain growth
probability increased from 0.72 to 0.81 and thus the yield of the desired C3–C8 fraction was also
reduced. An increase in the reaction rate compared to the intrinsic reaction rate (FG) could be
observed, even tough a reduced reaction rate was expected due to the larger particle diameter

38 The evaluation according to Yates & Satterfield was carried out without a temperature variation.
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and the resulting limitation by pore diffusion. The different selectivity and activity could be
reproduced with a second impregnation process. An inhomogeneous distribution of cobalt and
manganese could be excluded for both large grain catalysts by EDX measurements. The observed
effects are very likely due to diffusion limitation of olefins on the way out of the catalysts pores
and thus pronounced readsorption and secondary reactions.

Conversion variation by variation of residence time - No change was found for the reaction
rate, the methane selectivity or the chain growth probability over the examined conversion range
of χCO from 5 to 20%. A decrease in the O/P ratio with increasing conversion was observed.

Variation of total pressure - For pressures pR between 10 and 30 bar there was no significant
change in the O/P ratio. A decreasing α value and an increasing methane selectivity SCH4 were
observed for lower pressures. A linear relationship between reaction rate and pressure could be
determined.

Variation of the hydrogen concentration - With decreasing hydrogen concentration, the
reaction rate, the methane selectivity and the chain growth probability decreases. The O/P ratios
increased with decreasing hydrogen concentration (for the C3 fraction by more than a factor of
three), which can be explained by the lower availability of hydrogen for a hydrogenation reaction.

Temperature variation - An increase in the reaction rate and the methane selectivity is
associated with an increase in temperature; the chain growth probability showed a tendency
to decrease. The O/P ratios were constant in the temperature range from 210 to 230 °C, but
a sudden increase was observed for 200 °C. The results of the temperature variation could be
verified by both large grain catalysts. The activation energy EA was calculated to be 75 kJmol-1

for the large grain catalyst and 111 kJmol-1 for the fine grain.

It was possible to show that at a temperature of 200 °C the LG catalyst starts to align with
the results of the fine-grain catalyst, in particular the 1-olefin-to-paraffin ratios. Thus, at a
temperature of approx. 200 °C, the threshold region of the diffusion effect is assumed.

Results of the medium grain catalyst with a particle diameter of 0.8mm
The large grain was crushed and classified (dP = 0.6 to 1.0mm) in order to obtain further
information on activity and selectivity. The result was an average particle diameter of 0.8mm.
With the MG catalyst under standard conditions, the identical activity and selectivity of the FG
catalyst could be measured. When looking at the run-in behaviour, a continuous decrease in the
conversion and the reaction rates of carbon monoxide and hydrogen was observed in the first
48 hours of TOS. An increasing rate of formation of 1-olefins could be observed during the first
12 h TOS; the O/P ratios increased. At the same time, the selectivity respectively the rate of
methane formation decreased. After 48 hours, the system was in steady state. A change in the
residence time/conversion χCO only had an effect on the ethene/ethane ratio. The hydrogenation
of ethene resulted in a slight increase in rH2 .

Temperature variation - The reaction temperature was varied in a range from 200 to 240 °C.
An increase in the chain growth probability was observed with increasing temperature, while
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the O/P ratios fell at the same time. The methane selectivity remained unchanged. For high
temperatures an aligning of the MG catalyst to the LG catalyst was observed. For 200 to 220 °C
a EA of 114 kJmol-1 and for 220 to 240 °C a value of 156 kJmol-1 was calculated.

Conversion variation by variation of residence time - The conversion variation at 220 °C
delivered analogous results for the medium grain catalyst as for the fine grain catalyst.

By varying the conversion at several temperatures, the two influencing variables were subjected
to an extensive parameter study. When looking at the O/P ratio of the C2–C4 fraction, an almost
temperature-independent decrease in the ethene/ethane ratio for increasing conversion could be
determined. Furthermore, the propene/propane and butene/butane ratios remained constant
as long as a sufficiently high ethene/ethane ratio (values greater than 0.5) was present. At all
temperature levels, both an increase in the reaction rate and the chain growth probability with
increasing conversion could be determined. A different rate of increase for different temperatures
could be determined, but no systematical relationship was found. Only at conversions greater
than 30% (temperature of 240 °C) the increase levelled off and approached a constant value. A
decreasing methane selectivity with increasing conversion was found for all temperatures. This
approached a value of about 12% at all temperature levels.

Conclusion and outlook

For the sintered iron catalysts, high chain growth probabilities with a simultaneous high proportion
of water gas shift reaction (high CO2 selectivity) compared to cobalt catalysts were found. These
results show that iron catalysts are unsuitable for the economic synthesis of C3–C8-1-olefins.
For the cobalt catalysts loaded with different manganese content (0–5.4wt.-%Mn), a decrease in
the α value from larger than 0.80 to 0.68 was found. At the same time, an increase in alcohol
selectivity from 5wt.-%C for the unpromoted catalyst to 18wt.-%C for the 5.4Mn10Co-SiO2

catalyst can be measured. Alcohols are an undesirable secondary product with regard to the
research question. Thus, for this work, it has been proven that the 1.5Mn10Co-SiO2 catalyst
is the most suitable catalyst with an α value of 0.72, a C3–C8-1-olefin selectivity of 34wt.-%C

and an alcohol selectivity of 8wt.-%C. The optimization of the process conditions by means of a
parameter variation showed only low potential.

Of particular interest is how the reactive 1-olefins behave in a diffusion-limited environment.
When examining a technical particle (dP of 1.6mm, large grain), a significant change in activity
and selectivity was found. A doubling of the paraffin selectivity going along with a much lower
olefin selectivity significantly reduced the yield of the target fraction compared to the milled
catalyst (dP ≤ 150 µm). A change in the chain growth probability (α value) from 0.72 to 0.81
intensifies this effect and an increase in the reaction rate was measured. This result could not be
confirmed for a medium-grain catalyst (dP ≈ 0.8mm). However, with increasing conversion or
temperature the activity and selectivity values became more similar to the large grained catalyst.
This fact is attributed to the high local concentration of 1-olefins inside the pores. The 1-olefins
cannot leave the pore system quick enough and thus secondary reactions such as participation in
chain growth, hydrogenation or isomerization reactions can occur. Due to the increased chain
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growth and the consumption of 1-olefins, additional CO is required for the reaction, which would
explain the increased reaction rate. It can be said that within the scope of this work a catalyst
for the synthesis of C3–C8-1-olefins was found, but the technical applicability is strongly linked
to the particle geometry.

In order to lead the development of the catalyst to a product that can be used on a large
industrial scale, the occurring mass transport phenomena must be investigated in more detail.
The introduction of 1-olefins into the process is one possibility to clarify the issue. Changes to
increased CO consumption rates and a higher chain growth probability should result from this.
The technical application could be carried out as an egg-shell catalyst. Thus it would be possible
to achieve low pressure losses due to the particle size, while the diffusion limitation would be
kept low.
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Anhang A

Ergänzungen zu den theoretischen Grundlagen

A.1 Aspekte der technischen Katalyse

In dem nachfolgenden Kapitel soll der Begriff der Katalyse erläutert und die generelle Wirkungs-
weise eines Katalysators erörtert werden. Abschließend erfolgt eine ausführliche Betrachtung der
heterogenen Katalyse.

A.1.1 Historie der Katalyse

Der Begriff der Katalyse wurde zuerst als „kuriose Phänomene“ bezeichnet, da ein weiteres
wissenschaftliches Verständnis fehlte [334]. Als einer der erste Berichte gilt die Beschreibung
der Zersetzung von Alkohol zu Ethen über Ton im Jahre 1783 von Joseph Pristley (1733–1804)
[334]. Johann Wolfgang Döbereiner (1780–1849) ebnete den Weg zur technischen/kommerziellen
Nutzung der Katalyse mit dem nach ihm benannten Feuerzeug, bei dem mit einem Platinschwamm
ein Wasserstoff/Sauerstoff-Gemisch entzündet wurde [334, 335]. Die Katalyse wurde zu diesem
Zeitpunkt als Berührungswirkung oder Kontaktprozess beschrieben [334, 336]. Erstmalig beschrieb
Jöns Jakob Berzelius (1779–1848) diese Art von Reaktionen unter dem Begriff der Katalyse
(altgriechisch katálysis; deutsch Auflösung) [337]. Er schrieb, dass Katalysatoren „[...] bei diesen
Temperaturen sonst nur schlummernde Verwandtschaften zu wecken vermögen [...]“ [336, 338].
Der heutige Begriff der Katalyse wurde durch den Nobelpreisträger Wilhelm Ostwald (1853–
1932) geprägt. Auf dem Feld der physikalischen Chemie gilt Ostwald aufgrund seiner zahlreichen
Entdeckungen als Begründer dieser Disziplin [339]. Seine bedeutendsten Definitionen der Katalyse
lauten wie folgt:

„Katalyse ist die Beschleunigung eines langsam verlaufenden chemischen Vorganges
durch die Gegenwart eines fremden Stoffes.“
— Wilhelm Ostwald, 1894 [340]

„Ein Katalysator ist jeder Stoff, der ohne im Endprodukt einer chemischen Reaktion
zu erscheinen, ihre Geschwindigkeit verändert.“
— Wilhelm Ostwald, 1902 [341]

Die Definition, dass ein Katalysator weder verbraucht wird noch die Lage des thermodyna-
mischen Gleichgewichtes ändert, während er die Reaktionsrate erhöht, ist somit auf Ostwald
zurückzuführen [334, 342]. Die Bedeutung der Katalyse hat in den letzten 200 Jahren stetig
zugenommen [343], Heute sind ca. 80% aller chemischen Prozesse katalytischer Natur [344].
Wurde zu Beginn der Entdeckung der Katalyse davon ausgegangen, dass die Katalysatoren nicht
an der Reaktion teilnehmen, ist mittlerweile bekannt, dass Katalysatoren chemische Bindungen
mit den Reaktanten eingehen [342]. Die Bindungen sind durch die Definition des Katalysators
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stets reversibel. Somit ist der Katalysator nach Beendigung der Reaktion wieder in seinem Aus-
gangszustand, man spricht auch von einem Katalyse-Zyklus, siehe Abbildung A.1. Die gezeigte
oberflächenkatalysierte Reaktion kann auf jegliche (katalytische) Reaktion übertragen werden.
Der Zyklus besteht aus einer beliebigen Anzahl an Teilreaktionen, an dessen Ende der Katalysator
wieder in seinem Ursprungszustand vorliegt. Es lässt sich nur von Katalyse sprechen, wenn dieser
Katalyse-Zyklus mehr als einmal durchlaufen wird. [210]

Katalysator

AC

A BA B

A + B → C

A

B

C

Abb. A.1: Grafische Darstellung einer oberflächenkatalysierte Reaktion von den Edukten A und B
(A + B → C).

A.1.2 Terminologie und Kennzahlen in der Katalyse

In der Katalyse werden zur katalytischen Bewertung und Beschreibung vereinheitlichte Begriffe
genutzt. Die wichtigsten Definitionen sind nachfolgend aufgeführt [345]. Weitere spezifische
Definitionen können der Literatur entnommen werden [345]:

• Deaktivierung — Von Deaktivierung wird gesprochen, wenn die Aktivität des Katalysa-
tors über die Laufzeit abnimmt. Die Gründe dieses Abschwächens können Katalysatorgifte,
Sintern der Aktivkomponente oder unerwünschte Reaktionen wie Oligomerisierung des
metallorganischen Katalysators sein. Für die in der (kobaltkatalysierten-) Fischer-Tropsch-
Synthese auftretenden Arten der Deaktivierung sei auf das Kapitel 2.3.2.3 verwiesen.

• Turnover number TON — Mit der TON wird angegeben, welche Anzahl an Eduktmo-
lekülen pro Katalysatormolekül umgesetzt werden können. Die Angabe erfolgt meist in
molEduktmolKat

-1.

• Turnover frequency TOF — Durch die TOF wird der Umsatz an Edukt pro Zeiteinheit
und üblicherweise der Stoffmenge an Katalysator dargestellt. In dieser Arbeit wird die
TOF als Reaktionsrate r in mmolEdukt kgKat

-1 s-1 angegeben.

• Time on Stream TOS — Unter der TOS versteht man die Laufzeit des Katalysators
unter Reaktionsbedingungen. Eine hohe TOS bis zur Deaktivierung ist gleichbedeutend mit
einer hohen Standzeit des Katalysators und spricht meist für eine hohe Wirtschaftlichkeit.
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• Rate-determining step RDS — Der RDS (geschwindigkeitsbestimmender Schritt) gibt
die langsamste ablaufende Teilreaktion innerhalb des Katalysezyklus an. Der ablaufende
Reaktionszyklus kann somit nie schneller sein als der Rate-determining step.

A.1.3 Reaktionsmechanismen der Oberflächenkatalyse

Für die Oberflächenkatalyse gibt es verschiedene Wirkungsmechanismen. Diese unterscheiden
sich maßgeblich über die Reaktionsweise eines auf der Oberfläche adsorbiertem Atoms/Moleküls
mit einem Reaktionspartner. Es hat sich gezeigt, dass der Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood
(Abbildung A.2) für eine Großzahl an Oberflächenreaktionen angewendet werden kann, während
der Mechanismus nach Eley-Rideal für einige wenige Reaktionen Gültigkeit hat [346]. Auch
kombinatorische Ansätze für einen Katalysator sind möglich [347]. So lag nach Stampfl et al.
für die Oxidation von CO auf Ruthenium zu Reaktionsbeginn ein Eley-Rideal-Mechanismus
vor, dieser entwickelte sich während der laufenden Reaktion zu einem Langmuir-Hinshelwood-
Mechanismus [347]. Als spezifischer Mechanismus gilt der Mars-van-Krevelen-Mechanismus, da
dieser nur bei Oxidations-Reaktionen auftritt. Ebenso soll nachfolgend auf den Potenzansatz,
ein rein die effektive Kinetik beschreibendes Modell (ohne mechanistische Grundlage und das
Sabatier Prinzip zur Bewertung der Bindungsstärke), eingegangen werden.

Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus
Bereits 1922 beschrieb Irving Langmuir (1881–1957) den Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus
(LH) hinsichtlich seiner Funktionsweise [348, 349]. Dieser wurde nachfolgend von Cyril N.
Hinshelwood (1897–1967) weiterentwickelt [350]. Der LH-Mechanismus basiert auf der Annahme,
dass die Reaktanten aus der Gasphase auf der Katalysatoroberfläche adsorbieren. Durch den
energetisch optimierten Zustand aufgrund der Adsorption reagieren die Atome/Moleküle auf der
Oberfläche zum Produkt. Dieses wird anschließend von der Katalysatoroberfläche desorbiert und
die Katalysatoroberfläche, respektive die aktiven Zentren, stehen für eine neue Adsorption zur
Verfügung. Eine vereinfachte grafische Darstellung des Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus ist
in Abbildung A.2 zu sehen.

Um einen reaktionskinetischen Ansatz zu formulieren, wird zuerst die Reaktionsrate r in Abhän-
gigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k(T ) (siehe Gl. (A.6)) und den Partialdrücken
pA und pB mittels Gl. (A.1) beschrieben. Durch das Adsorptionsgleichgewicht der Reaktanten und

BA A B A B P P

Abb. A.2: Schematische Darstellung des Langmuir-Hinshelwood-Mechanismuss zur Adsorption und Reak-
tion von Edukten an der Katalysatoroberfläche [334]. Der Elay-Rideal-Mechanismuss sowie der
Mechanismus nach dem Mars-van-Krevelen-Modell (spielt für diese Arbeit ein untergeordnete
Rolle) sind in Abbildung A.6 dargestellt.
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der sofortigen Desorption des Produktes ist der Partialdruck proportional zum Bedeckungsgrad
θ [334]. Somit ergibt sich der reaktionskinetische Ansatz für die Reaktionsrate in Abhängigkeit
der Bedeckungsgrade θA und θB, beide erster Ordnung, nach Gleichung (A.1) [334].

r = k(T ) · θA · θB (A.1)

Durch eine konkurrierende Adsorption auf der Katalysatoroberfläche kann der Bedeckungsgrad
mittels der Mischadsorption und in Abhängigkeit der Adsorptionsgleichgewichtskonstanten KA

und KB nach Gleichung (A.2) ausgedrückt werden [334].

θA =
KA · pA

1 +KA · pA +KB · pB
bzw. θB =

KB · pB
1 +KB · pB +KA · pA

(A.2)

Durch Einsetzen von Gl. (A.1) und Gl. (A.2) ergibt sich als reaktionskinetischer Ansatz nach
dem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus Gl. (A.3).

r = k(T ) · KA ·KB · pA · pB
(1 +KA · pA +KB · pB)2 (A.3)

Eley-Rideal-Mechanismus
Der Eley-Rideal-Mechanismus nach Dan Eley (1914–2015) und Eric Rideal (1890–1974) unterstellt,
dass ein oberflächengebundenes Molekül mit einem Molekül aus der Gasphase reagiert. Dieser
Mechanismus wurde von Langmuir ebenfalls 1922 erwähnt [348, 349]. Eley und Rideal stellten
diesen Mechanismus bei Experimenten bezüglich der Parawasserstoffumwandlung an Wolfram
auf [351]. Der reaktionskinetische Ansatz bezüglich der Reaktionsrate r mit pB als Partialdruck
des Reaktanten in der Gasphase lautet [334]:

r = k(T ) · θA · pB = k(T ) · KA · pA · pB
1 +KA · pA

(A.4)

Im Vergleich zum Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus adsorbiert beim Eley-Rideal-Mechanismus
nur eines der Moleküle auf der Katalysatoroberfläche, während das andere in der Gasphase
verweilt und direkt mit dem Oberflächen-Molekül reagiert. Das gebundene Produkt desorbiert
direkt nach der Reaktion. Ein Vergleich der beiden Ansätze ist im Anhang in Abbildung A.6
ersichtlich.

Mars-van-Krevelen-Mechanismus
Bei dem Mars-van-Krevelen-Mechanismus39 handelt es sich um einen Oberflächenadsoprtionsme-
chanismus besonders für Oxidationsreaktionen. Hierbei reagiert ein adsorbiertes Molekül mit
dem Gittersauerstoff des Katalysators samt anschließender Regeneration mit Sauerstoff aus der
Gasphase (Abbildung A.6).

39 Der Mars-van-Krevelen-Mechanismus spielt in der FTS eine untergeordnete Rolle und soll daher in dieser
Arbeit nicht weiter beachtet werden.
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Potenzansatz
Für die Beschreibung der chemischen Reaktion ohne mechanistische Grundlage kann zumeist
auch der vereinfachte Potenzansatz verwendet werden. Durch diesen kann die Reaktionsrate r in
Abhängigkeit der Konzentration c der einzelnen Komponenten, der Reaktionsordnung n sowie
der temperaturabhängigen Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k nach Gl. (A.5) ausgedrückt
werden.

r = k(T ) · cnA
A · c

nB
B · . . . (A.5)

Das Sabatier-Prinzip
Das Sabatier-Prinzip ist nach dem französischen Forscher Paul Sabatier (1854–1941) benannt
und fundamental für die Beurteilung von Katalysatoren bezüglich ihrer Eignung in der Ober-
flächenkatalyse. Das im frühen 20. Jahrhundert formulierte Prinzip [352–354] beschreibt den
Zusammenhang zwischen der Bindungsstärke und der Aktivität. Die Reaktanten sollten mit der
richtigen Stärke auf dem Katalysator binden [355]. Ein zu schwach bindender Reaktant geht
keine Interaktion mit dem Katalysator ein, wobei ein zu stark bindender Reaktant/bindendes
Produkt nicht mehr abgelöst wird und die aktiven Zentren blockiert. Die bekannte Auftragung
von Aktivität gegen Bindungsstärke, das sog. Vulkan-Diagramm, wurde erstmalig von Balandin
eingeführt [356, 357]. Eine Darstellung für Fischer-Tropsch-Katalysatoren ist beispielhaft in
Abbildung A.12 zu finden. Die Beziehung zwischen Kinetik und Thermodynamik kann durch die
Brønsted-Beziehung beschrieben werden [358]

A.1.4 Quantitative Temperaturabhängigkeit chemischer Reaktionen

Zur Beschreibung des Einflusses der Temperatur auf die Rate einer Reaktion wird die nach Svante
Arrhenius (1859–1927) benannte Arrhenius-Gleichung, Gl. (A.6), genutzt. Diese wurde im Jahre
1889 von Arrhenius postuliert [359, 360] und beschreibt die Temperaturabhängigkeit der Reakti-
onsgeschwindigkeitskonstante k durch den präexponentiellen Faktor k0, die Aktivierungsenergie
EA, die allgemeine Gaskonstante R und die Temperatur T.

k(T ) = k0 · exp
(
− EA
R · T

)
(A.6)

Die Arrhenius-Gleichung setzte sich zum Beschreiben der Reaktionskinetik gegenüber anderen
Modellen durch, wie etwa der Drei-Parameter-Gleichung von van’t Hoff von 1884 oder dem
Modell nach Harcourt und Esson von 1895 [361]. Die Modelle bildeten zwar die Reaktionen
besser ab, durch die Arrhenius-Gleichung war jedoch ein tieferer Einblick in die Kinetik möglich,
da EA in Verbindung mit der Energiebarriere der Reaktion steht [361].
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A.2 Stofftransport in porösen Systemen

In der technischen Katalyse ist der Transport von Edukten zum Katalysator und von Produkten
aus dem System von essentieller Bedeutung. In einem idealen System kommt es zu keiner
Verknappung an Edukten für die Reaktion; in realen Systemen ist dies jedoch selten der Fall.
Nachfolgend soll auf diese Stofftransportphänomene eingegangen werden.

Für technische Reaktionen werden häufig geträgerte Katalysatoren verwendet. Hierbei erfolgt ein
Einsatz als Formkörper mit einem Durchmesser von mehr als etwas 1mm, um den Druckverlust
möglichst gering zu halten [67]. Es ergibt sich hierbei jedoch die Problematik, dass die Reaktanten
und Produkte durch das Porensystem des Formkörpers hin zu den aktiven Zentren gelangen
müssen. Eine Darstellung der sieben Schritte des Stofftransports in porösen Systemen ist in
Abbildung A.3 ersichtlich. Nachfolgend werden die einzelnen Schritte kurz erläutert. Es wird
eine Reaktion unterstellt, in der das Edukt sowie das Produkt gasförmig vorliegt.

A B
A

A

A

A B

B

B

B

1

2

3 4
5

6

7

Gasphase

Aktive Zentren

Laminare Grenzschicht

1. Die Moleküle treten aus der Gasphase in die laminare Grenzschicht um den Katalysator-
partikel ein und erreichen die Feststoffoberfläche.

2. Diffusion der Reaktanten durch die Pore hin zum aktiven Zentrum.

3. Adsorption der Reaktanten aus der Gas-Phase auf die Oberfläche der aktiven Komponente,
den aktiven Zentren.

4. Katalysierte Reaktion der Moleküle zum Reaktionsprodukt.

5. Desorption des Produktes von den aktiven Zentren.

6. Diffusion des Produktes durch das Fluid aus den Poren.

7. Übergang des Produktes aus der laminaren Grenzschicht in die Gasphase und Abtransport.

Abb. A.3: Die neun Schritte der Katalyse für eine Reaktion von A nach B (A → B).
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Die Schritte 3 bis 5 sind dabei Reaktionsmechanismen der Oberflächenkatalyse (Anhang A.1.3)
wie der Langmuir-Hinshelwood- oder der Eley-Rideal-Mechanismus. Diese stellen die chemische
Reaktion am Katalysator dar. Die Katalyse in porösen Katalysatoren kann als ein Wechselspiel
aus der chemischen Reaktion, der intrinsischen Kinetik (Mikrokinetik) und den Stofftransportphä-
nomenen betrachtet werden. Werden sowohl die intrinsische Kinetik als auch der Stofftransport
betrachtet, spricht man von Makrokinetik.

Porendiffusion und ihr Einfluss auf die chemische Reaktion
Für poröse Systeme ist zu beachten, dass die Diffusion in den Poren in Konkurrenz zur chemischen
Reaktion steht. Können nicht genug Reaktanten in das Porensystem eingebracht werden, kommt
es zu einer Verknappung der Reaktanten und einem Konzentrationsgradienten innerhalb der
Pore. Diese Effekte zeigen sich besonders bei hohen Temperaturen, wie nachfolgend erörtert. Der
Diffusionskoeffizient für Gase weist eine erhöhte Temperaturabhängigkeit (T 1,5–T 2) auf [362]; für
Flüssigkeiten hat die Temperatur (T 1) einen linearen Einfluss [363]. Bei chemischen Reaktionen
hingegen steigt die Reaktionsrate mit steigender Temperatur quasi exponentielle (e

−C
T ). Der

erhöhte Bedarf an Edukt durch die Reaktion kann somit nicht mehr zur Verfügung gestellt werden.
Die Diffusion wird in diesem Moment ein mitbestimmender Faktor der Reaktionsgeschwindigkeit.

Mittels φ wird das 1939 [364] von Ernst Thiele (1895–1993) beschriebene Thiele-Modul (für
eine Reaktion erster Ordnung) nach Gleichung (A.7) dargestellt [3]. Mit dieser dimensionslosen
Kennzahl kann das Vorhandensein eines Diffusionseinflusses bewertet werden. Je größer der
Thiele-Modul φ, desto stärker prägt sich ein Konzentrationsgradient innerhalb der Pore aus.

φ = L

√
2kA

DA · rP
= L

√
kA ·Aint,V

DA
(A.7)

Bei einem ausgeprägten Konzentrationsgradienten (↑φ) wird die Reaktionsrate nicht mehr nur
durch die Reaktionskinetik, sondern ebenso durch den Stofftransport limitiert - man spricht von
einer effektiven Reaktionsrate reff. Wird diese als Quotient zur reinen chemischen Reaktionsrate r
betrachtet, ergibt sich der Porennutzungsgrad ηPore nach Gl. (A.8). Dieser beschreibt letztendlich
in welchem Maße die Reaktionsrate durch den Stofftransport in der Pore limitiert wird. Weiterhin
kann der Porennutzungsgrad auch durch die effektive Reaktionsgeschwindigkeitskonstante keff
oder den Weisz-Modul Φ beschrieben werden. Der Weisz-Modul basiert im Vergleich zum
Thiele-Modul auf der effektiven Reaktionsgeschwindigkeitskonstante keff [3]. Werden anstelle von
einzelnen Poren ganze poröse Partikel betrachtet, bleibt die Gleichung für einen geometrisch
nicht spezifizierten Partikel in guter Näherung gültig.

ηPore =
reff
r

=
keff
k

=
tanh(φ)

φ
(A.8)

Um das Modell von einer einzelnen Pore auch auf poröse Partikel übertragen zu können, müssen
nachfolgende Aspekte betrachtet werden. Die Annahme der Porenlänge L als charakteristische
Länge kann nicht übertragen werden. Stattdessen wird das Verhältnis des Partikelvolumens
VP zur äußeren Oberfläche Aext,V als neue charakteristische Länge gewählt. Der molare Dif-
fusionskoeffizient DA muss um die Porosität ε des Partikels und die natürlich vorkommende
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Gewundenheit der Pore, der Tortuosität τ nach Gleichung (A.9) erweitert werden. Somit kann
mit dem effektiven molaren Diffusionskoeffizienten DA,eff die Porenstruktur konkreter beschrieben
werden als mit dem molaren Diffusionskoeffizienten DA.

DA,eff =
ε

τ
·DA (A.9)

Weiterhin ist zu beachten, dass die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k für verschiedene
Bezugsgrößen berechnet werden kann [3]. Über die volumenbasierte Oberfläche Aint,V und die
Dichte des Partikels ρP kann nach Gl (A.10) die volumenbezogene (kV), die oberflächenbezogene
(kA) und massenbezogene (km) Reaktionsgeschwindigkeitskonstante umgerechnet werden [3].

kV = kA ·Aint,V = km · ρP (A.10)

Aus den genannten Punkten kann das Thiele-Modul für eine Reaktion aus Gleichung (A.7) zu
Gleichung (A.11) überführt werden [3].

φ =
VP

Aext,V

√
km · ρP
Da,eff

=
VP

Aext,V

√
kA ·Aint,V
Da,eff

(A.11)

Für die typischen eingesetzten Formkörper kann das Thiele-Modul für sphärische Körper nach Gl.
(A.12) und für zylindrische Körper nach Gl. (A.13) verwendet werden. Die korrespondierenden
Porennutzungsgrade errechnen sich für Sphären nach Gl. (A.14) und Gl. (A.15) für Zylinder.
Dabei stellen I 0 und I 1 die sog. Bessel-Funktionen dar. [3]

φ =
dP
6

√
km · ρP
Da,eff

(A.12) φ =
dZyl

4

√
km · ρP
Da,eff

(A.13)

ηP =
1
φ

( 1
tanh(3φ) −

1
3φ

)
(A.14) ηZyl =

1
φ

[
I1(2φ)
I0(2φ)

]
(A.15)

In der Abbildung A.4 ist der Porennutzungsgrad η in Abhängigkeit vom Thiele-Modul für
zylindrische Körper dargestellt. Der steigende Einfluss der Stofftransportlimitierung mit einem
steigenden Konzentrationsgradienten innerhalb des Partikels kann so verdeutlicht werden.

Gas-Flüssig-Stoffübergang
Werden in der Reaktion neben gasförmigen auch flüssige Produkte produziert, lagern sich diese als
flüssige Phase im Katalysatorpartikel an. Somit müssen mit fortschreitender Laufzeit gasförmige
Edukte erst in die Flüssigphase übergehen, um die aktiven Zentren erreichen zu können. Da dies
in der Fischer-Tropsch-Synthese geschieht, soll kurz auf diese Art des Stoffübergangs eingegangen
werden. Der Konzentrationsgradient gilt als treibende Kraft. Der Stofftransport an der Gas-
Flüssig-Grenzschicht lässt sich vereinfacht durch die Zweifilmtheorie nach Warren Lewis (1882–
1975) und Walter Whitman (1895–1974) beschreiben [365]. Die mathematische Beschreibung des
Stofftransportes durch eine Grenzschicht erfolgt dabei mit dem ersten Fick’schen Gesetz nach
Adolf Fick (1829–1901) [366]. Für eine weitere Beschreibung sei an dieser Stelle auf die Literatur
verwiesen [3].
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Abb. A.4: Abhängigkeit des Porennutzungsgrades η vom Thiele-Modul φ für zylindrische Partikel.

Einfluss von Poren- und Grenzschichtdiffusion auf die chemische Reaktion
Die Stofftransportlimitierung ergibt sich aus dem Zusammenspiel der Porendiffusion mit der
Grenzschichtdiffusion. Diese können als in Reihe geschaltete (Diffusions-) Widerstände betrachtet
werden [3]. Somit ist es möglich, die beiden Therme zusammenzufassen. Um dies zu ermöglichen,
bedarf es der Darstellung von Gl. (A.8) als Potenzansatz ähnlich zu Gl. (A.5). Für eine durch
Porendiffusion limitierte Reaktion erster Ordnung bezüglich der Konzentration cA ergibt sich
aus Gleichung (A.8) ein Ausdruck für die effektive Reaktionsrate reff zu Gl. (A.16).

reff = η · r = η · km · cA (A.16)

Die Temperatur hat, wie bereits diskutiert, einen erheblichen Einfluss auf das Zusammenspiel
von chemischer Reaktion/Kinetik und dem Stofftransport. In dem in Abbildung A.5 aufgetra-
genen Arrhenius-Diagramm lässt sich dieser Einfluss der Temperatur auf die Reaktionsrate
nachvollziehen. Für niedrige Temperaturen ist das Konzentrationsprofil der Reaktanten homogen
über die Porenstruktur. Somit liegt keine Stofftransportlimitierung für die Reaktion vor und die
Reaktionsrate wird einzig durch die Kinetik der Reaktion limitiert.

Steigt die Temperatur an, steigt die Reaktionsrate r schneller an als der Diffusionskoeffizient D;
dadurch kommt es zur Ausbildung eines Konzentrationsgradienten innerhalb der Poren. Nicht
jedes aktive Zentrum im Partikel kann mit einer ausreichenden Anzahl an Reaktanten versorgt
werden. Die Reaktionsrate ist nunmehr von der Diffusion der Stoffe innerhalb der Partikel
abhängig. Charakteristisch für diesen Bereich ist, dass bei einer kinetischen Auswertung ungefähr
die halbe Aktivierungsenergie EA bestimmt wird [334].
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Reziproke Temperatur T-1 in K-1
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Abb. A.5: Effektive Reaktionsgeschwindigkeit reff in Abhängigkeit der (reziproken) Temperatur. Zur An-
schaulichkeit ist der Konzentrationsgradient des Reaktanten A cA über den Partikeldurchmesser
aufgetragen. Hohe Temperaturbereiche, in denen keine Katalyse mehr stattfindet, bleiben in
dieser Abbildung unbeachtet.

Mit weiter steigender Temperatur reagieren alle Reaktanten schon auf der äußeren Partikelober-
fläche des Katalysators und die aktiven Zentren innerhalb des Formkörpers können nicht mehr
versorgt werden. Die Reaktionsrate ist also vollständig von der Diffusion durch die laminare
Grenzschicht um den Partikel abhängig.

A.3 Reaktionsprodukte der Fischer-Tropsch-Synthese und ihr

Einfluss auf das Reaktionssystem

Im nachfolgen Kapitel wird der Einfluss der primären Reaktionsprodukte auf die FTS thematisiert.
Hierbei wird auf die Kohlenwasserstoffe, das durch die Wassergas-Shift-Reaktion produzierte
Kohlendioxid und das größte Koppelprodukt, Wasser, eingegangen.

A.3.1 Einfluss von Kohlenwasserstoffen auf die Fischer-Tropsch-Synthese

Die FTS erzeugt neben reaktionsträgen gesättigten linearen Kohlenwasserstoffen (Paraffinen)
auch reaktionsfreudige Stoffe wie kurzkettige 1-Olefine oder sauerstoffhaltige Verbindungen, mit
denen es zu Sekundärreaktionen kommen kann. Um den Einfluss der reaktiven Verbindungen auf
die FTS zu untersuchen, werden diese Reaktanten in der Laborpraxis dem System im Feed-Gas
beigemischt. Somit ist nachfolgend von beigemischten Stoffen die Rede, wenn deren Einfluss
diskutiert wird.

Durch die Readsorption von Olefinen und dem daraus resultierendem Kettenwachstum sind die
hohen Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten von Co-Katalysatoren zu erklären [4, 13–18]. Snel et
al. untersuchten die Auswirkungen von kurzkettigen Olefinen durch Zugabe in das Reaktionsgas
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[109, 367, 368]. Es wurde festgestellt, dass sowohl Ethen [109, 369, 370], Propen [367] sowie
Buten [368] als Kettenstarter fungieren, allerdings kurzkettige Olefine nicht am Kettenwachstum
per se teilnehmen [109, 368].

In den experimentell bestimmten Produktverteilungen kommt es fast immer zu einer geringeren
Ausbeute an C2-KWST. Betrachtet man eine Aufspaltung in die Fraktionen Paraffine und Olefine,
ist ein Wachstum von Ethan nach ASF festzustellen. Ethen wird jedoch auf der Katalysator-
oberfläche readsorbiert und fungiert als weiterer Kettenstarter [109]. Bei der Zuführung von
Ethen konnten Hutchings et al. durch Isotopenmarkierung sowohl Bestandteile in C3+-KWST als
auch in Methan (45% des erzeugten Methans) und Spuren in CO2 finden [369]. Dies spricht für
Kettenfortpflanzungsreaktionen und die Zersetzung von Ethen zu C1-Körpern [369]. Aufspaltung
in Methan und höhere Selektivität zu C3+-KWST wird durch die Untersuchungen von Yang et al.
[371] und Barrault et al. [370] bestätigt. Der CO-Umsatz blieb bei der Ethenzugabe unverändert
[369]. Bei der Zugabe von Buten konnte für das initiierte Kettenwachstum ein gesteigerter α-Wert
im Vergleich zu CO festgestellt werden [368]. Die Einflüsse von Sekundärreaktionen, Readsorption
sowie Hydrierung und Isomeration von 1-Olefinen, wirkt sich auf die Produktverteilung aus.
Es kann allerdings keine Differenzierung dieser Phänomene erfolgen, da eine Abweichung von
der Anderson-Schulz-Flory-Verteilung nicht erfolgt [372]. Herzog et al. konnten zeigen, dass die
Hydrierung von Hexen besonders bei Abwesenheit von CO stattfindet, jedoch wurde schon bei
geringen Anteilen von CO die Hydrierung nahezu vollständig unterdrückt [373]. Dies ist besonders
für diffusionslimitierte Systeme von Interesse, in denen ein Mangel an Edukten auftreten kann.

Die Zugabe von Oxygenaten beeinflusst die FTS unterschiedlich und ihre Bildung ist, wie die von
Olefinen und Paraffinen, abhängig von den Reaktionsbedingungen wie Druck oder Temperatur
[374]. Während Dimethylether die Aktivität steigert, wird Diethylether zu Ethen umgesetzt und
reagiert weiter [375]. Aldehyde hingegen verändern das Produktspektrum weg von einer ASF-
Verteilung und wirken aktivitätshemmend [375]. Bei der Zugabe von C2–C6-Alkoholen konnten
Fang-Fang et al. nur einen geringen Einfluss auf die globale Produktverteilung ermitteln; das
Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis konnte jedoch teilweise um den Faktor drei gesteigert werden [376].
Bei der Zugabe von Ethanol konnte eine gesteigerte Selektivität zu C1-C5-KWST und kurzkettigen
1-Olefinen bei stark absinkender Reaktionsrate festgestellt werden [261]. Die Anwesenheit von
Methanol erzeugt ein gesteigertes O/P-Verhältnis und eine gesteigerte Selektivität zu CH4, H2O
und CO2, wobei die C5+-Selektivität abnahm [262]. Sowohl die Zugabe von Essigsäure als auch
Buttersäure zeigte eine Veränderung des Produktes hin zu langkettigen 1-Olefinen [377].

Zusammenfassend lässt sich die Aussage treffen, dass 1-Olefine an der FTS durch Folgereaktionen
teilnehmen und die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit sowie das Produktspektrum beeinflussen
können, jedoch keine Verminderung der Aktivität bewirken. Oxygenate hingegen wirken sich
zumeist negativ auf die Aktivität des Katalysators aus, wobei der Einfluss auf die Selektivität
sehr unterschiedlich ausfällt.
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A.3.2 Einfluss von Kohlendioxid auf die kobaltkatalysierte
Fischer-Tropsch-Synthese

Wird ein Kobaltkatalysator unter FTS-Bedingungen betrieben, fällt seine geringe Selektivität
zu CO2 (geringe WGS-Aktivität40) auf [129]. Somit ist der Einfluss von Kohlendioxid als
Reaktionsprodukt zweitrangig, jedoch der Einsatz als alternative C-Quelle zu Kohlenmonoxid
von Interesse. In verschiedenen Studien konnte gezeigt werden, dass mit Synthesegasgemischen
aus CO, CO2 und H2 eine Umsetzung von CO2 unter FTS-Bedienungen möglich ist [380–382].

Beim Umsetzen von Kohlendioxid auf Co-Katalysatoren als einzige C-Quelle zeigt sich für CO2

keine definitive Aussage. Es gibt sowohl Belege für eine gesteigerte [383] als auch eine gesunkene
[384] Reaktivität mit CO2 als C-Quelle. Es wird hauptsächlich Methan mit Spuren von C2+-
KWST gebildet, welches auf das sehr niedrige Verhältnis von oberflächengebundenem Kohlenstoff
zu Wasserstoff zurückgeführt wird [161, 303, 378, 383–387]. Weiterhin wurde für Gasgemische
aus CO2/CO/H2 nachgewiesen, dass CO vorrangig vor CO2 verbraucht wird [161, 378, 388].
Kohlendioxid verhält sich bis zu einem gewissen Grad als Inertgas in der Reaktion [330, 378]
(weniger als 50% CO2 als C-Quelle nach Kaiser [330]). Eine Deaktivierung durch CO2 konnte
durch Yao et al. temperaturabhängig und nur im geringen Ausmaß festgestellt werden [382].

Um Kohlendioxid auch mit Kobaltkatalysatoren für die Erzeugung von KWST nutzbar zu machen,
sind bimetallische Fe-Co-Katalysatoren für die Fischer-Tropsch-Synthese aktueller Gegenstand
der Forschung [389–393]. Der Einsatz findet auch unter für Kobalt ungewöhnlichen HTFT-
Bedingungen statt [389–391]. Sobald CO im Synthesegas anwesend ist, wird dieses favorisiert von
dem bimetallischen Fe-Co-Katalysatoren verbraucht [392]. Je nach Wahl des Promotors/Trägers
kann mittels CO2 die Selektivität von C2+-KWST allerdings merklich erhöht werden [389,
390]. Guo et al. konnten mit einem Kalium-Zeolithträger und einem Fe-Co-Katalysator C2+-
Selektivitäten/Stoffmengenanteile von 68% realisieren [389]. Ein Stoffmengenanteil von 71% an
Olefinen lag in dem C2+-Schnitt vor [389]. Für einen Kalium-dotierten Co-Cu-Katalysator auf
TiO2 konnte auf Kosten einer erhöhten RWGS-Aktivität eine gesteigerte Selektivität zu C2+-
KWST festgestellt werden [394]. Kalium wird unterstellt, die Adsorption von CO2 zu verbessern
und die Adsorption von H2 zu unterdrücken und so die Synthese von C2+-KWST zu ermöglichen
[395].

A.3.3 Einfluss von Wasser auf die kobaltkatalysierte Fischer-Tropsch-Synthese

Wasser ist ein unerwünschtes Koppelprodukt der FTS, da für jede CH2-Gruppe gleichzeitig ein
Wassermolekül synthetisiert wird, siehe Kapitel 2.2.2.1. Die Auswirkungen von Wasser auf die FTS
sind ebenfalls abhängig vom genutzten Träger. Es kann für geringe Wassergehalte bei SiO2 [396],
TiO2 [397] und α-Al2O3 [397–399] eine Steigerung der Aktivität festgestellt werden, wohingegen
bei γ-Al2O3 [397, 400] ein genereller Verlust der Aktivität gemessen wurde [189, 258, 401, 402]. Für
γ-Aluminiumoxid beobachteten Borg et al. eine Abhängigkeit vom Porendurchmesser dPore; die
Aktivität sinkt für dPore = 11,6 nm und steigt für dPore = 18,3 nm [258]. Die Aktivitätserhöhung

40 Co-Katalysatoren zeigen ebenso eine geringe RWGS-Aktivität [378, 379].
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bei geringem Wassergehalt wird von Rytter et al. mit dem Vinylen-Mechanismus erklärt [398].
Dieser beschreibt die Aktivierung von Kohlenmonoxid durch Wasser/Wasserstoff [84]. Generell
wird für die Träger SiO2, TiO2 und Al2O3 eine Steigerung der C5+-Selektivität und ein Absinken
der Methanselektivität mit Zugabe von geringen Mengen Wasser beobachtet [189, 258, 401–404].
Mit steigendem Wasser-Partialdruck durch Zuführen von Wasser in den Eingangsstrom konnten
Krishnamoorthy et al. eine Steigerung des Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis auf einem Co-SiO2-
Katalysator beobachten [396]. Dies ist mit der konkurrierenden Adsorption von Wasser und
Olefinen zu erklären; es stehen bei höherem Wasserpartialdruck weniger Plätze für die Hydrierung
von Olefinen am aktiven Zentrum zur Verfügung [256].

A.4 Herstellung von Alkoholen und Olefinen mittels

Fischer-Tropsch-Synthese

Die Erzeugung von Einsatzstoffen für die Feinchemie-Industrie mittels der Fischer-Tropsch-
Synthese ist in der Literatur ein immer wieder diskutiertes Konzept. Es haben sich neben dem
Ziel, Olefine zu erzeugen, auch Alkohole als interessantes Produkt der FTS herausgestellt [79–81,
405]. Um Alkohole mittels Kobaltkatalysatoren zu erzeugen, haben sich sowohl Kupfer [405, 406]
als auch Molybden [405, 407], Zink [406, 407] und Natrium [406, 407] als geeignete Promotoren
hervorgetan. Der Vorteil eines kombinierten Cu-Co-Katalysators liegt in der höheren Selektivität
zu C2+-Alkoholen im Oxygenat-Schnitt, während ein reiner Cu-Katalysator hauptsächlich Metha-
nol unter FTS-Bedingungen synthetisiert [81]. Die erhöhte Alkoholselektivität wird jedoch erst
mit einem gealterten Katalysator erreicht [407, 408]. Der Betrieb bei niedrigem CO2-Gehalt41

erleichtert die Aufreinigung/Trocknung des Produktes durch die verminderte RWGS-Reaktion
[409]. Auch wenn die meisten Studien nur lineare 1-Alkohole aufweisen [80, 81], konnten Schaller
et al. mit einem Kalium-Eisenkatalysator einen nicht mehr zu vernachlässigenden Anteil an
Sekundäralkoholen nachweisen [79].

Für die Erzeugung der Olefine, der sogenannten Fischer-Tropsch-Synthese zu Olefinen (FTO),
wird auf verschiedenste Arten versucht die Ausbeute zu maximieren. Hauptsächlich erfolgt
dies über die Wahl der Katalysatoren, Promotoren und Reaktionsbedingungen, aber auch über
innovative Ansätze, wie die Unterdrückung der Readsorption der 1-Olefine. Nachfolgend sollen
diese Ansätze genauer betrachtet werden.

A.4.1 Hochtemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese zu 1-Olefinen

Wie bereits im Kapitel 2.4 diskutiert, findet die HTFT nur mit eisenbasierten Katalysatoren statt.
Die typischen Reaktionsbedingungen liegen bei Temperaturen über 300 °C und Drücken zwischen 1
und 20 bar [410]. Als Temperaturbereich mit der höchsten Selektivität an kurzkettigen Olefinen hat
sich eine Reaktortemperatur zwischen 300 und 350 °C herausgestellt [411]. Die Eisenkatalysatoren
können hierbei mit und ohne Träger eingesetzt werden. Carbon Nanotubes zeigen sich als geeignete

41 Durch rezyklieren des Synthesegases steigt, wenn nicht separat abgeschieden, der CO2-Gehalt (aus der WGS)
im System [409].
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Träger für eine erhöhte Olefinselektivität [412–414] genauso wie Kohlenstoff-verkapselte Eisen-
Nanopartikel [415]. Lu et al. konnten ohne Promotoren C2–C4-Olefinselektivitäten größer 45% und
CO2-Selektivitäten kleiner 20% bei Umgebungsdruck realisieren [412]. Eine weitere Möglichkeit,
die Olefinselektivität positiv zu beeinflussen, liegt in der Struktur der Katalysatoren; somit
stellt die Kristallitgröße einen weiteren wichtigen Einflussfaktor dar [416]. Typische Promotoren
sind Mangan [410, 411, 417–419], Kalium [410, 411, 417, 419, 420] und Kupfer [410, 413] sowie
Mischkatalysatoren [421]. Es werden vereinzelt auch weitere spezifische Elemente als Promotoren
angegeben (siehe [413, 422]). Heutzutage wird mit dem Sasol-Synthol-Verfahren ein HTFT-
Verfahren betrieben (SASOL 1 - Kellog CFB Fe-HTFT), das eine C12+-Selektivität von 11%C

aufweist und in dem C5–C10 Schnitt eine Olefinenselektivität von 70% generiert [52]. Der Vorteil
der FTO mit Eisenkatalysatoren unter HTFT Bedingungen liegt in der hohen Selektivität von
C2–C4-Olefinen von bis zu mehr als 70% [419], jedoch einhergehend mit einer teils hohen Methan-
und Kohlendioxidselektivität.

A.4.2 Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese zu 1-Olefinen

Für den Einsatz der LTFT zur Erzeugung von 1-Olefinen können sowohl Eisen- als auch Ko-
baltkatalysatoren eingesetzt werden. Weiterhin wird die Olefin-Ausbeute durch die gewählten
Reaktionsbedingungen beeinflusst. Auf diese Katalysatoren und Parameter soll nachfolgend einge-
gangen werden.

LTFT-Katalysatoren zur Erhöhung der 1-Olefine-Selektivität
Wie auch für die HTFT können für die LTFT Eisenkatalysatoren zur Synthese kurzkettiger
Olefine herangezogen werden. Ähnlich der HTFT zeigen sich Kupfer, Mangan und Kalium als
geeignete Promotoren zur Erhöhung der Olefinselektivität [175, 238, 423–426]; eine Selektivität
von über 80% an kurzkettigen Olefinen ist realisierbar [175]. Kalium [175] und Kupfer [175,
426] erhöhen jedoch die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit mit gleichzeitiger Erhöhung der
CO2-Selektivität [175]. Der Einfluss von Mangan auf die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
ist nicht eindeutig [425, 426], jedoch wird zugunsten einer gesteigerten Olefinselektivität eine
gesteigerte CO2-Selektivität festgestellt [423]. Für die Synthese eines kurzkettigen, olefinreichem
Produkts wurde durch die Arbeitsgemeinschaft Ruhrchemie/Lurgi ein Eisensinterkatalysator
entwickelt [58]. Dieser setzt sich typischerweise (auf 100Gew.-%Fe bezogen) aus 5 bis 25Gew.-
%Cu, 5 bis 10Gew.-%ZnO und 4 bis 8Gew.-%K2O zusammen [58, 311]. Für die Berechnung der
Zusammensetzung siehe auch Anhang B.10.

Wie bereits in Kapitel 2.3.2 diskutiert, zeichnen sich Co-Katalysatoren durch ein paraffinreiches,
hochmolekulares Produkt bei geringer WGS-Aktivität aus. Mangan wirkt sich als Promotor [4, 7,
240, 427–431] oder Träger (MnO) [369, 432] bei einer gleichzeitig sinkenden Methanselektivität [4,
7, 240, 427] positiv auf die Olefinselektivität aus. In einigen Studien konnte für die Anwesenheit
von Mangan auch ein Absinken des Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisses beobachtet werden [236, 433].

Entgegen der häufig festgestellten steigenden Kettenwachstumswahrscheinlichkeit unter Anwesen-
heit von Mangan [4, 7, 240, 427, 433] stellten den Breejen et al. einen wieder sinkenden α-Wert
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für ein Mn/Co-Verhältnis größer 0,13 fest [10]. Bereits veröffentliche Ergebnisse dieser Arbeit
konnten dies bestätigen [243]. Die Zugabe von Kupfer zu einem Mangan-Kobaltkatalysator erhöht
merklich die CO2-Selektivität auf bis zu 16% [434] und macht Cu somit als Promotor unattraktiv.
Für eine vertiefende Diskussion von Mangan als Promotor sei an dieser Stelle auf Kapitel 2.3.2.2
verwiesen.

LTFT-Reaktionsbedingungen zur Erhöhung der 1-Olefin-Selektivität
Die Olefinselektivität ist abhängig von den Reaktionsbedingungen und wurde von Schulz [435]
bezüglich des Einflusses von Temperatur (komplexer Zusammenhang), Druck (komplexer Zusam-
menhang), H2/CO-Verhältnis (sinkt mit steigendem Parameter), Umsatz (sinkt mit steigendem
Umsatz), Verweilzeit (steigt mit steigender Verweilzeit) und Alkaligehalt bei Eisenkatalysatoren
(steigt mir steigendem Gehalt) generalisiert [103, 436]. Der komplexe Zusammenhang bezüglich
der Temperatur konnte durch Varma et al. bestätigt werden, da eine Abhängigkeit von dem
Katalysators vorlag [437]. Für steigenden Druck konnte in der Literatur eine Tendenz zu gerin-
gerer Olefinselektivität festgestellt werden[4, 369]. Dies ist auf die Readsorptionseffekte durch
eine erhöhte lokale Konzentration der Olefine zurückzuführen [4, 369]. Der gleiche Effekt ist bei
steigendem Umsatz zu beobachten, da die lokale Konzentration der Olefine steigt [193, 438, 439].

A.4.3 Weitere Ansätze zur selektiven Herstellung von 1-Olefinen mittels
Fischer-Tropsch-Synthese

Neben den klassischen Varianten, die Olefin-Ausbeute über Katalysatoren oder Reaktionsbedin-
gungen zu erhöhen, gibt es Ansätze, die nicht diesen Kategorien zuzuordnen sind. Ein Ansatz,
die Olefineselektivität zu erhöhen, liegt in dem Zusetzen von Ammoniak zum Synthesegas [272,
440–442]. Für Eisenkatalysatoren kann keine Steigerung festgestellt werden [440, 442], wohingegen
für Kobaltkatalysatoren teils starke Steigerungen in der Olefin-Ausbeute festgestellt wurden
[272, 442]. Eine Änderung der C5+-Selektivität ist hierbei abhängig vom gewählten Trägerma-
terial, steigend für TiO2 und Al2O3, sinkend für SiO2 [441]. Weitere Ansätze, wie apparative
Aufarbeitung oder Unterdrücken der Olefin-Readsorption, sollen nachfolgend genauer erläutert
werden.

Unterdrückung der Readsorption von 1-Olefinen
Der Einsatz von polaren [114, 443] oder überkritischen [444, 445] Lösungsmitteln kann die
Selektivität zu Olefinen erhöhen. Unpolare Lösungsmittel zeigen hingegen einen geringeren Effekt.
Der Vorteil von überkritischen Fluiden in der FTS liegt in den kombinierten Eigenschaften
verschiedener Phasen [446]. Es liegt eine Teilchendiffusion der Produkte ähnlich einer Gasphase
vor, während gleichzeitig ein Wärmetransport vergleichbar mit einer Flüssigphase zu beobachten
ist [446].

Die aktuellen Studien von Elbashir et al. [447] und Malek Abbaslou et al. [445] zeigen Hexan
[445] als hauptsächlich eingesetztes überkritisches Fluid; es werden jedoch auch Propan, Pentan
und Oktan oder Gemische genutzt [447]. Überkritisches CO2 (Drücke größer 74 bar unter FTS-
Bedingungen) senkt die Olefinselektivität und eignet sich somit nicht für die FTO [448]. Die
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Selektivität zu langkettigen 1-Olefinen kann durch den Einsatz von überkritischen Fluiden, je nach
eingesetztem Fluid, gesteigert werden [449]. Die Hydrierung wird unterdrückt, welche sonst die
Bildung langkettiger C10+-Olefine unterbindet [450]. Elbashir et al. zeigten im Widerspruch dazu,
dass eine gesteigerte Kettenwachstumswahrscheinlichkeit durch Readsorption von 1-Olefinen
vorgefunden werden kann [451, 452]. Diese gesteigerte Readsoprtion wird auf die Anwesenheit
des überkritischen Fluids zurückgeführt [451, 452]. Eine finale Aussage über den Einsatz von
überkritischen Fluiden in der FTO bleibt somit offen.

Polyethylenglykol PEG zeichnet sich durch eine geringe Toxizität, Flüchtigkeit und Kosten sowie
biologische Abbaubarkeit aus [453] und gilt somit als unkritischer Einsatzstoff im Vergleich zu
Hexan und ähnlichen KWST. Gao et al. konnten durch Berieselung des Katalysators mit PEG die
Selektivität zu langkettigen 1-Olefinen erhöhen, ohne die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit oder
Aktivität nennenswert zu ändern [443]. Die Hemmung der Readsorption wird durch die mit PEG
beschichtete Oberfläche erklärt [443]. Die gebildeten Olefine besitzen nur eine geringe Löslichkeit
in PEG, werden somit schnell aus der Flüssigphase in die Gasphase transportiert und stehen
anschließend nicht mehr für weitere Oberflächenreaktionen zu Verfügung [443]. Die Steigerung
der Olefinselektivität für überkritische Fluide wird ähnlich durch die veränderte Löslichkeit und
Diffusionskoeffizienten der Olefine in dem Lösungsmittel und ihrem beschleunigten Abtransport
aus dem Porensystem erklärt [447, 454].

Apparative Ansätze zur Erhöhung der 1-Olefine-Selektivität
Die heute gängigsten apparativen Methoden sind das Erzeugen von Wachsen mittel FTS und
ein anschließendes Cracken (FCC, Steam-, thermisches-, autothermes Cracken) zur kurzkettigen
Wunschfraktion [455–458]. Dupain et al. konnten in der Kombination von kommerziellen Crack-
Katalysatoren und Zeolithen (formselektive Synthese) Ausbeuten von 16Gew.-% Propen und
15Gew.-% Buten erzielen [455]. Die formselektive Synthese (siehe Kapitel 2.3.2.1) ist ebenfalls
Bestandteil der FTO-Forschung. Durch die Eigenschaft als Molekularsieb sind Zeolithe hinsicht-
lich des FTO-Prozesses von besonderem Interesse [459, 460]. Einen im technischen Maßstab
wahrscheinlich nicht realisierbaren aber innovativen Ansatz lieferten Chen et al. [461]. Mittels
Zentrifuge konnten sie die Ausbeute an kurzkettigen Olefinen mehr als verfünffachen; von einer
Selektivität SC2-C4,en von 5% (α = 0, 83) bei einer Beschleunigung −→α von 9,81m s-2 auf SC2-C4,en

von 27% (α = 0, 69) bei −→α von 300m s-2 [461].
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Reaktionsmechanismen der Oberflächenkatalyse
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Abb. A.6: Schematische Darstellung des Langmuir-Hinshelwood-, des Elay-Rideal- und des Mars-van-
Krevelen-Mechanismus [334].

Carbid-, Kondensations- und CO-Insertionsmechanismus
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Abb. A.7: Oberflächenadsorption und Monomerbildung für den Carbid-, den Kondensations- und den
CO-Insertionsmechanismus.
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Bildung des Kettenstarters

Kondensation

CO-Insertion

Carbid

CHC H CH2H CH3H

H H

C H H CH2H

OH

H H CH3

H2O
O

H OH
C

Abb. A.8: Kettenstartreaktion für den Carbid-, den Kondensations- und den CO-Insertionsmechanismus.
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Abb. A.9: Kettenfortpflanzungsreaktion für den Carbid-, den Kondensations- und den CO-
Insertionsmechanismus.

Kettenabbruchreaktion und desorption des Produktes
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Abb. A.10: Kettenabbruchreaktion und Desorption des Produktes für den Carbid-, den Kondensations-
und den CO-Insertionsmechanismus.
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Einfluss von Mangan auf die CO-Adsorption
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Abb. A.11: Einfluss von Mangan auf die aktive Oberfläche und das Verhalten von Adsorbiertem CO.
(Abbildung erstellt in Anlehnung an Johnson et al. [239].)

Sabatier Prinzip für Fischer-Tropsch-Katalysatoren

Bindungsstärke

L
o

g
 (

A
k

ti
v

it
ät

)

Optimum

Co
Fe

Pt Ir

Pd

Pd

Ru
Ru

Rh

Ni

Ni

Cu

Stark Schwach

Limitierung durch
Produkt Desorption

Limitierung durch
Edukt Adsorption

Abb. A.12: Schematische Darstellung des Sabatier Prinzips für Fischer-Tropsch-Katalysatoren bezüglich
der Hydrierung von Kohlenmonoxid auf SiO2. Die Daten der FTS-Katalysatoren sind Vannice
[128] entnommen und dienen ausschließlich der Illustration, ohne eine quantitative Aussage
treffen zu wollen. Für eine quantitative Aussage sei auf Vannice verwiesen [128]. (Schematische
Darstellung erstellt in Anlehnung an Medford et al. [354].)
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Anhang B

Ergänzungen zu den experimentellen Methoden

B.1 Bestimmung der thermischen Stabilität

Auf die Bestimmung der thermischen Stabilität soll in dieser Arbeit nur am Rande eingegan-
gen werden, da diese kein Hauptaugenmerk des Forschungsziels darstellte. Für eine genaue
Beschreibung sei daher auf Heym oder Krannich verwiesen [316, 462]. Der Temperatureinfluss
wird durch eine Arrhenius-Gleichung (4.15) beschrieben, wobei EA als Aktivierungsenergie und
k0 als präexponentieller Faktor nicht als solche genutzt werden, sondern EA und k0 vielmehr
formalkinetische Parameter für die Zersetzung darstellen.

Um die thermische Zersetzung von Verdampfung zu unterscheiden, wird die Probe unter sonst
gleichen Bedingungen sowohl in Stickstoff- als auch in Heliumatmosphäre untersucht. Sollten sich
beide normierten Massenverlustraten unterscheiden, liegt in dem System zumindest eine partielle,
wenn nicht vollständige Verdunstung vor, da die Verdunstungsrate vom Diffusionskoeffizienten
abhängt. Sind beide Massenverlustraten über das komplette Temperaturspektrum identisch, liegt
eine reine thermische Zersetzung vor. [316]

Für die Bestimmung der Aktivierungsenergie, wie nachfolgend beschrieben, wurden vier Heizraten
(10, 5, 1 und 0,1Kmin-1) sowohl in N2 als auch in He ausgewertet und ein Mittelwert gebildet.
Die Ausführung der Experimente bei unterschiedlichen Heizraten ist für belastbare Aussagen
notwendig [463].

Die isokonversionelle Methode
Zur Vollständigkeit wird an dieser Stelle kurz auf die isokonversionelle Methode eingegangen.
Durch diese ist es möglich, die formalkinetischen Parameter der Zersetzungskinetik unabhän-
gig von dem zugrundeliegenden Zersetzungsmodell zu ermitteln. Die Methode basiert auf der
Annahme, dass der Umsatz ausschließlich von der Temperatur abhängig ist [463].

Der Umsatz χi wird in Abhängigkeit der verbrauchten Masse m, der Startmasse m0 und der
Endmasse mfinal angegeben. Es ergibt sich der Zusammenhang nach Gl. (B.1), resp. für einen
Umsatz bis zum kompletten Masseverlust (mfinal = 0).

χi(m) =
m0 −m

m0 −mfinal
=
m0 −m
m0

↪→ m

m0
= 1− χi(m) (B.1)

Die Änderungsrate bzw. Umsatzänderung pro Zeiteinheit unterliegt drei Prozessparametern,
der Temperatur T, dem Umsatz χi und dem Druck p respektive den (von den Parametern
beschriebenen) Funktionen k(T ) (siehe Gl. (4.15)), dem Reaktionsmodell f(χi) und h(p) [463].
Ist die Druckabhängigkeit weitestgehend zu vernachlässigen, entfällt die Funktion h(p) und es
ergibt sich:
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dχi
dt = k(T ) · f(χi) · h(p) = k(T ) · f(χi) (B.2)

Obwohl es sich, wie bereits diskutiert, um eine Methode ohne die Notwendigkeit eines Zerset-
zungsmodells handelt, ist das Reaktionsmodell f(χi) wichtig. Somit muss das Reaktionsmodell
auf Basis der Funktion f(χi) bestimmt werden. Für weitere Informationen sei auf die Literatur
verwiesen [463–466].

Auswertung der thermogravimetrischen Analyse
Um die Anwendung der isokonversionellen Methode zu vereinfachen, wurde nach Heym eine Me-
thode zur einfachen Bestimmung der Aktivierungsenergie EA entwickelt [316]. Diese Auswertung
basiert auf einer Beschreibung der nicht-isothermen, thermogravimetrischen Experimente auf
Grundlage einer Reaktion erster Ordnung (nm = 1) bezogen auf die Masse. Es ergibt sich die
Differentialgleichung (B.3).

− dm
dt = k(T ) ·mnm = k(T ) ·m1 (B.3)

Diese Annahme basiert auf den Beobachtungen, dass die Zersetzung nur von der Startmasse m0

abhängig ist und einen Wendepunkt aufweist, der mit einer Reaktion nullter Ordnung nicht zu
beschreiben ist [467]. Durch Umstellen von Gl. (B.3) ergibt sich:

− dm
dt ·

1
m

= k0 · exp
(
EA
R · T

)
(B.4)

Wird Gl. (B.4) zu Gl. (B.5) logarithmiert, wird deutlich, dass durch Auftragen der Zerset-
zungsrate dm

dt und Probenmasse m gegen die reziproke Temperatur T−1 aus der Steigung die
Aktivierungsenergie EA abgelesen werden kann. Der präexponentielle Faktor k0 kann aus dem
Achsenabschnitt bestimmt oder als numerischer Anpassungsparameter genutzt werden.

ln
(
−dm

dt ·
1
m

)
=
EA
R ·

1
T
+ ln k0 (B.5)

Langzeitstabilität
Für die Bestimmung der Langzeitstabilität wird eine Reaktion erster Ordnung mit
f(χi) = (1− χi) unterstellt. Gleichung (B.2) vereinfacht sich somit zu Gl. (B.6).

dχi
dt = k(T ) · (1− χi) (B.6)

Über die Methode der Trennung der Variablen und geschickte Wahl der Integrationsgrenzen
ergibt sich Gl. (B.7).

∫ χi

0

1
(1− χi)

dχi =
∫ t

0
k(T )dt (B.7)

Durch das Lösen der Integrale und Umstellen lässt sich die Zeit t(χi,T ) zum Erreichen eines
Umsatzes χi in Abhängigkeit der Temperatur T nach Gleichung (B.8) beschreiben.
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t(χi,T ) = −
ln(1− χi)
k(T )

(B.8)

B.2 In-Operando-Bestimmung des Reduktionsgrades mittels XRD

Durch die Messmethode der Röntgendiffraktometrie (XRD) und anschließender Rietveld-
Verfeinerung kann der Gehalt einer Metallphase in einem Gemisch bestimmt werden. Durch das
Messgerät und die folgende Analyse wird der Massenanteil ωa der einzelnen Kristalle angegeben.
Der Reduktionsgrad Rmetall wird über den Stoffmengenanteil angegeben und somit müssen die
Massenanteile ωa zuerst über Gl. (B.9) und die korrespondierenden molaren Massen M a in die
Stoffmengenanteile xa umgerechnet werden.

xa =

ωa
Ma

U∑
u=1

ωu
Mu

(B.9)

Bei der Berechnung des Reduktionsgrads Rmetall ist es zwingend erforderlich, die Stöchiometrie der
Reduktionsreaktion zu kennen. Im Fall von Kobalt ist die Reduktion in zwei Reaktionen aufgeteilt,
wie die Gleichungen (RB.1) bis (RB.3) zeigten. Es wird erst das Kobalt(II,III)-oxid (Co3O4) zu
Kobalt(II)-oxid (CoO) und ausschließlich weiter zu metallischem Kobalt (Co0) reduziert.

Co3O4(s) + 4 H2(g) 3 Co(s) + 4 H2O(g) (RB.1)

Co3O4(s) + H2(g) 3 CoO(s) + H2O(g) (RB.2)

3 CoO(s) + 3 H2(g) 3 Co0(s) + 3 H2O(g) (RB.3)

Die Reaktion nach Gl. (RB.2) ist aus thermodynamischer und kinetischer Sicht nicht die
limitierende Reaktion der Reduktion. Es ist somit von größerem Interesse, in welchem Rahmen
die Reaktion nach Gl. (RB.3) abläuft. Für den Reduktionsgrad Rmetall wird in dieser Arbeit
untersucht, wieviel metallisches Cobalt (kubisch Cokub und hexagonal Cohex) sich aus CoO
bildet. Hierzu werden die Stoffmengen an metallischem Kobalt gegen die zu Verfügung stehende
Stoffmenge an Kobalt aufgetragen, wie Gl. (B.10) zeigt.

Rmetall =
nCo,hex + nCo,kub

nCo,hex + nCo,kub + nCoO
(B.10)

Unter der Annahme, dass die Reaktion (RB.2) vollständig abgeschlossen ist, bevor die Reaktion
(RB.3) beginnt, kann auf eine Betrachtung des Stoffmengenanteils von Co3O4 verzichtet werden.
Somit teilt sich die bekannte Stoffmenge an Kobalt nCo,metall auf die Stoffmengen nCo,hex, nCo,kub
und nCoO auf; es kann Gl. (B.10) zu Gl. (B.11) vereinfacht werden.

Rmetall =
nCo,metall(xCo,hex + xCo,kub)

nCo,metall(xCo,hex + xCo,kub + xCoO)
=

xCo,hex + xCo,kub
xCo,hex + xCo,kub + xCoO

(B.11)
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B.3 Berechnung des theoretischen Thiele-Moduls und des

Porennutzungsgrades

Der Einfluss der Stofftransportlimitierung wird über den Porennutzungsgrad ηPore angegeben.
Dieser kann sowohl experimentell über das Messen der intrinsischen Reaktionsrate r und ex-
trinsischen Reaktionsrate reff resp. den präexponentiellen Faktoren k und keff als auch über den
Thiele-Modul φ bestimmt werden. Die in Gl. (B.12) dargestellten Abhängigkeiten von φ sind für
einen nicht spezifizierten geometrischen Körper für φ ≥ 2 gültig [3, 468].

ηPore =
reff
r

=
keff
k

=
tanh(φ)

φ
≈ 1
φ
fürφ > 2 (B.12)

Die allgemeine Gleichung für das Thiele-Modul φ für eine Reaktion erster Ordnung mit gefüllten
Poren zeigt Gl. (B.13) [468]. Somit ist es möglich, φ in Abhängigkeit folgender Parameter auszu-
drücken: Partikelvolumen VP, äußere Partikeloberfläche AP,ext, Partikeldichte ρP, stoffspezifischen
Daten der Konzentration in der Gasphase ca,g und der Flüssigphase (Wachs) ca,fl sowie dem
effektiven Diffusionskoeffizienten in der Flüssigphase Da,eff,fl.

φ =
VP

AP,ext

√
km · ρP · ca,g
Da,eff,fl · ca,fl

(B.13)

Durch Gl. (B.14) kann die Konzentration in der Flüssigphase durch die Temperatur T, die ideale
Gaskonstante R und den stoffspezifischen Henry-Koeffizienten HA ausgedrückt werden.

ca,fl =
R · T
HA

· ca,g (B.14)

Für zylinderförmige Partikel, wie sie in dieser Arbeit verwendet werden, kann für das Thiele-
Modul φ die Gleichung (B.15) durch Kombination von Gl. (B.13) und Gl. (B.14) hergeleitet
werden. Das Volumen/Oberflächen-Verhältnis kann für zylindrische Körper durch den Parti-
keldurchmesser ausgedrückt werden [3]. Weiterhin lässt sich der effektive Diffusionskoeffizient
durch den Diffusionskoeffizient Da,mol,fl und den Quotienten aus Porosität εP und Tortuosität τ
(εP/τ = 0, 4642) nach Gleichung (A.9) beschreiben.

φ =
dZyl

4

√√√√√ km · ρP

Da,mol,fl ·
εP
τ
· R · T
HA

(B.15)

In der FTS wird das Thiele-Modul φ für Wasserstoff H2 ermittelt. Nach Literatur wird für den
Diffusionskoeffizient ein Wert von DH2,mol,fl = 4 · 10−8m2 s−1 (200–260 °C) [468, 469] und für
den Henry Koeffizienten ein Wert von HH2 = 2 · 104 Pam3mol−1 [468] angegeben.

Bei zylindrischen Körpern gilt nicht die verallgemeinerte Ausdrucksweise des Porennutzungsgrades
in Abhängigkeit des Thiele-Moduls (wie in Gl. (B.12) beschrieben). Nach Jess [3] ergibt sich für
zylindrische Körper die Gleichung (B.16).

ηPore =
1
φ

[
I1(2φ)
I0(2φ)

]
(B.16)

42 Messwert: εP ≈ 0, 68, Annahme: τ = 1, 5
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Die Werte für die Bessel-Funktionen (Besselsche Differentialgleichung) I0 und I1 wurden in
Abhängigkeit von φ mittels des in Abbildung B.1 gezeigten Algorithmus in Matlab bestimmt.

1 close a l l ; clear a l l ;
2 %Ein lesen der Daten
3 Z= x l s r e ad ( ’X : \ . . . \ Thielemodul .XLS ’ ) ;
4 %Dek lara t ion der Variab len
5 i =1; %Lau f va r i a b l e
6 n=length (Z) ; %Länge des Spa l t en v e c t o r s Z/Anzahl Werte
7 %Berechnungs schr i t t
8 while i <= n
9 Z ( : , 2 ) = Z ( : , 1 ) ∗2 ;

10 Z ( : , 4 ) = b e s s e l i (0 ,Z ( : , 2 ) ) ;
11 Z ( : , 5 ) = b e s s e l i (1 ,Z ( : , 2 ) ) ;
12 Z( i , 6 ) = Z( i , 5 ) /Z( i , 4 ) ;
13 i=i +1;
14 end
15 %Ausgeben der Daten
16 x l sw r i t e ( ’X : \ . . . \ Be s s e l f unk t i on .XLS ’ , [ Z ] )

Abb. B.1: Quellcode zum Bestimmen der Bessel-Funktion in Abhängigkeit vom Thiele-Modul φ mittels
Matlab. Die Zahlenwerte des Thiele-Moduls werden als Excel Datei in Form eines Spaltenvektors
eingelesen. Matlab Version: 9.2.0.538062 (R2017a) vom 23.02.2017.

B.4 Reaktionskinetische Auswertung

Die reaktionskinetischen Ansätze können sowohl in Abhängigkeit der Stoffmengenkonzentration
ci als auch in Abhängigkeit des Partialdruckes pi ausgedrückt werden. Im nachfolgenden Kapitel
werden die Ansätze in Bezug auf die Stoffmengenkonzentration ci unter Reaktionsbedingungen
angegeben. Hierzu wird das allgemeine ideale Gasgesetz mit den Gleichungen für die Stoffmengen-
konzentration und den Volumenanteil ϕi zu Gl. (B.17) überführt. Somit kann die Konzentration
ci in Abhängigkeit der idealen Gaskonstante R, des Drucks pReaktor und der Temperatur TReaktor

bei Reaktionsbedingungen sowie des Volumenanteils ϕi ausgedrückt werden.

ci =
pReaktor

R · TReaktor
·ϕi (B.17)

Potenzansatz
Der allgemeine Potenzansatz zur Beschreibung der Reaktionsrate ra für zwei Komponenten resp.
ihre Konzentrationen, ca und cb, ergibt sich nach Gleichung (B.18) [3]. Für die Bestimmung der
Reaktionsordnungen m und n ist eine simple Linearisierung analog eines Potenzsatzes für eine
Komponente nicht möglich. Die Bestimmung wird daher im Folgenden detaillierter erläutert. Der
Temperatureinfluss wird durch die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k(T ) dargestellt.

ra = −
dṅa

dmAkt
= −dca

dτ ′ = k(T ) · cma · cnb (B.18)

Um die Reaktionsordnungen zu bestimmen, wird die Verweilzeit τ ′ nach Gl. (B.19) für den
Rohrreaktor unterstellt [470].
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τ ′ =

ca,ein∫
ca

dca
−ra

(B.19)

Durch Einsetzen von Gleichung (B.18) in Gleichung (B.19) erhalten wir Gleichung (B.20).

− k(T ) · τ ′ =
ca,ein∫
ca

1
cna · cmb

· dca (B.20)

Für kleine Umsätze können die Konzentrationen ci gleich den Eingangskonzentrationen ci,ein
gesetzt werden. Weiterhin wird das Differential dca in die differentielle Form ∆ca zu Gleichung
(B.21) überführt.

dca = ∆ca = ca − ca,ein (B.21)

Durch Einsetzen der Gleichung (B.21) unter den genannten Bedingungen ergibt sich folglich:

ca − ca,ein = −k(T ) · τ ′ · cna,ein · cmb,ein (B.22)

Mit Gleichung (B.23) für den Umsatz χa in Abhängigkeit der Konzentrationen c kann eine
weitere Vereinfachung zu Gleichung (B.24) erfolgen.

χa =
ca,ein − ca
ca,ein

(B.23)

χa = k(T ) · τ ′ · cn−1
a,ein · c

m
b,ein (B.24)

Gleichung (B.24) kann für die Linearisierung und Bestimmung der Reaktionsordnungen genutzt
werden, solange eine konstante Verweilzeit τ ′ unterstellt werden kann. Sollte eine Variation
der Verweilzeit bei den Untersuchungen erfolgen, muss Gleichung (B.25) für die Linearisierung
genutzt werden.

χa
τ ′

= k(T ) · cn−1
a,ein · c

m
b,ein (B.25)

Durch das halblogarithmische Auftragen des Umsatz/Verweilzeit Quotienten (χa/τ ′) gegen die
Eingangskonzentration ca,ein kann aus der Steigung nach den Gleichungen (B.26) und (B.27) die
Reaktionsordnung der Komponenten a und b bestimmt werden.

ln
(χa
τ ′

)
= (m− 1) · ln(ca,ein) + ln(k(T ) · cmb,ein) (B.26)

ln
(χa
τ ′

)
= n · ln(cb,ein) + ln(k(T ) · cm-1

a,ein) (B.27)

Die Bestimmung der Aktivierungsenergie EA sowie des präexponentiellen Faktors k0 erfolgt
schlussendlich aus der Steigung und dem Achsenschnittpunkt bei einer Auftragung nach Gl.
(B.28) (Linearisierung von Gl. (4.16)).
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ln k(T ) = −EA
R · 1

T
+ ln k0 (B.28)

Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood
Für den reaktionskinetischen Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood (LH) ergibt sich für die Reak-
tionsrate ra die Gleichung (B.29) [67]. Neben der temperaturabhängigen Reaktionsgeschwindig-
keitskonstante k(T ) wird auch eine temperaturabhängige Adsorptionsgeschwindigkeitskonstante
K i(T ) zur Beschreibung der Reaktionsrate herangezogen. Der häufigste verwendete Ansatz nach
LH in der FTS ist der Ansatz nach Yates und Satterfield (Gl. (2.6)).

ra =
k(T ) · cma · cnb

(1 +
n∑
i=1

Ki(T ) · cmi
a · c

ni
b )u

(B.29)

Im Rahmen dieser Arbeit wird nur ein einziger Adsorptionsterm (für CO) verwendet. So ergibt
sich aus dem Ansatz nach Langmuir-Hinshelwood die Vereinfachung zu Gl. (B.30).

ra =
k(T ) · cma · cnb

(1 +K(T ) · cma )u
(B.30)

Unter der Annahme von sehr geringen Umsätzen können, analog zum Potenzansatz, die Kon-
zentrationen ci gleich den Eingangskonzentrationen ci,ein gesetzt werden. Unter Zuhilfenahme
der Gleichung (B.31) für die Reaktionsrate ra in Abhängigkeit der Verweilzeit τ ′ ergibt sich
Gleichung (B.32).

ra =
ca,ein − ca

τ ′
(B.31)

ca,ein − ca
τ ′

=
k(T ) · cma,ein · cnb,ein
(1 +K(T ) · cma,ein)u

(B.32)

Durch Einsetzen der Gleichung (B.23) für den Umsatz χa und 1
cm−1

a
= c1−m

a folgt Gl. (B.33).

ca,ein − ca
cma,ein · cnb,ein · τ ′

=
ca,ein − ca

ca,ein · cm−1
a,ein · cnb,ein · τ ′

=
χa · c1−m

a,ein
cnb,ein · τ ′

=
k(T )

(1 +K(T ) · cma,ein)u
(B.33)

Mittels Umformung und Radizieren kann die Gleichung (B.34) hergeleitet werden.

u

√√√√ cnb,ein · τ ′

χa · c1−m
a,ein

=
1 +K(T ) · cma,ein

u

√
k(T )

(B.34)

Aus weiterem Umformen kann mittels Gl. (B.35) eine Linearisierung hergeleitet werden, die eine
Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k(T ) und des Adsorptionsgeschwindigkeits-
konstante K (T ) ermöglicht. Durch Auftragen der Messwerte entsprechend Gl. (B.35) kann aus
dem Achsenschnittpunkt der Wert für k(T ) bestimmt werden, darauffolgend durch die Steigung
der Wert für K (T ).
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u

√√√√ cnb,ein · τ ′

χa · c1−m
a,ein

=
K(T )

u

√
k(T )

· cma,ein +
1

u

√
k(T )

(B.35)

Mit den erzieltem Parametern k(T ) und K (T ) können über Gl. (B.28) bzw. (B.36) (Linearisierung
von Gl. (4.16) bzw. Gl. (4.23)) die Aktivierungsenergie EA, Adsorptionsenthalpie QA sowie die
präexponentiellen Faktoren k0 und K 0 (grafisch) bestimmt werden.

lnK(T ) =
−QA
R · 1

T
+ lnK0 (B.36)

B.5 Bestimmung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit

Herleitung der massenbezogenen Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α ist, wie der Namen sagt, ein Wahrscheinlichkeitsfaktor,
mit dem eine Kette bei einer Polymerisationsreaktion wächst. Entsprechend findet eine Kettenab-
bruchreaktion mit der Wahrscheinlichkeit (1-α) statt. Für eine Kohlenstoffkette der Kettenlänge
j lässt sich gemäß den Gl. (B.37) – (B.39) eine Gleichung für den Stoffmengenanteil xi herleiten.
Dabei fungiert das an der Oberflächen adsorbierte CH2 als Kettenstarter. Eine ausführliche
Herleitung ist in der gängigen Literatur zu finden [3].

CH2

+ CH2 α

CH4

+ H2

(α-1)
x1 = (1− α) (B.37)

C2H4

+ CH2 α

C2H6

+ H2

(α-1)
x2 = α1 · (1− α) (B.38)

...
CiH2i

+ CH2 α

CiH2i+2

+ H2

(α-1)
xj = αj−1 · (1− α) (B.39)

Im Rahmen dieser Arbeit ist neben der Gleichung für den Stoffmengenanteil xj jedoch vorrangig
ein Ausdruck für den Massenanteil ωj in Abhängigkeit von α interessant. Dieser wird nach der
Herleitung von Pöhlmann bestimmt [67].

ωC,j =
j · nj ·MC

∞∑
j=1

(j · nj ·MC)

(B.40)

Mit Gl. (B.40) für den C-bezogenen Massenteil ωC,j und dem Stoffmengenanteil xj kann ein
Ausdruck für ωC,j in Abhängigkeit von xj hergeleitet werden.

- 160 -



B.5 Bestimmung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit

ωC,j =
j · xj

∞∑
j=1

(j · xj)
(B.41)

Durch die hergeleitete Wahrscheinlichkeitsverteilung mit Gl. (B.39) kann für die Summenfunktion
aus Gl. (B.41) eine Konvergenz nach Gl. (B.42) hergeleitet werden.

∞∑
j=1

j · αj−1 · (1− α) = − 1
α− 1 =

1
1− α wenn |α| < 1 (B.42)

Durch Einsetzen von Gl. (B.39) und Gl. (B.42) in Gl. (B.41) ist es möglich, über Gl. (B.43)
denn C-bezogenen Massenanteil ωC,j in Abhängigkeit der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α
auszudrücken.

ωC,j = j · αj−1 · (1− α)2 (B.43)

Kettenwachstumswahrscheinlichkeit aus den gasförmigen Kohlenwasserstoffen
Es ist möglich, die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit über die Selektivität für C5+-KWST zu
beschreiben, siehe Rose [208]. Für die Herleitung wird zuerst ein Ausdruck der C5+-Selektivität
SC5+ (Massenanteil der C5+-Fraktion ωC5+) in Abhängigkeit der Massenanteile ωi von den
C1–C4-KWST nach Gl. (B.44) erstellt.

SC5+ = ωC5+ = 1−
4∑
j=1

ωC,j (B.44)

Durch Einsetzen von Gl. (B.43) in Gl. (B.44) und Ausklammern erhalten wir Gl. (B.45) [67].

SC5+ = 1− (1− α)2 · (1 + 2α+ 3α2 + 4α3) (B.45)

Mittels der Gleichung (B.45) kann die C5+-Selektivität in Abhängigkeit der Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit α dargestellt werden. Wird α gegen die so ermittelte SC5+ aufgetragen, wird
ein linearer Bereich im Intervall 0, 6 ≤ α ≤ 0, 9 ersichtlich, siehe Abbildung B.2. Dieser lässt
sich in Form von Gl. (B.46) beschreiben [67, 321]. Mit einem iterativem Verfahren kann die
C5+-Selektivität auch über ein Polynom fünften Grades beschrieben werden [209]. Bei diesem
liegt eine Gültigkeit auch außerhalb des linearisiertem Bereiches vor [209].

αC5+ = 0, 5011 · ωC5+ + 0, 4335 (B.46)

Diese Herangehensweise ermöglicht, die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit nur in Abhängigkeit
des CO-Umsatzes χCO, des Eingangstromes ṁC,CO,ein sowie den Massenströmen der C1–C4-
KWST auszudrücken. Eine vollständige Produktanalyse ist somit unter Annahme einer Wie-
derfindungsrate MBχ,CO von 100% nicht notwendig. Weitere Beschreibungen finden sich bei
Rose und Pöhlmann [67, 208]. Für die experimentelle Bestimmung der C5+-Selektivität unter
Vernachlässigung von Methan gilt Gleichung (B.47).
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Abb. B.2: Kettenwachstumswahrscheinlichkeit αC5+ in Abhängigkeit der C5+-Selektivität.

SC5+ = ωC5+ =
ṁC,CO,ein · (1− χCO)−

∑4
j=1 ṁjC

ṁC,CO,ein · (1− χCO)− ṁC,CH4
(B.47)

B.6 Kumulierte Massenströme aus der Gaschromatographie

Um charakteristische Selektivitäten der untersuchten Katalysatoren angeben zu können, ist es
notwendig, die Produktströme zu bestimmen. Diese werden aufgrund der Vergleichbarkeit auf
Kohlenstoffbasis (C-Basis) angegeben, d.h. es wird nur der Massenstrom an Kohlenstoff ṁC

aller Komponenten miteinander verglichen. Das Produktspektrum der FTS erstreckt sich von
gasförmigen KWST bis hin zu festen/flüssigen KWST. Eine Analyse mit nur einem einzigen
Gaschromatographen ist nicht möglich. Eine Aufteilung auf unterschiedliche Produktklassen
muss erfolgen, wie in Kapitel 4 bereits erörtert.

Durch Superposition nach Gl. (B.48) lässt sich der Massenstrom ṁC an Kohlenstoff aus den
Massenströmen aus der Gasphasen-GC, der Flüssigphasen-GC und der Produktwasser-GC
bestimmen. Dieses Vorgehen ist insbesondere wichtig, sollten sie Komponenten sowohl in der Gas-
als auch der Flüssigphase wiederfinden (∼C7–C16). Alle Gleichungen basieren auf Messungen im
linearen Bereich der Detektoren.

ṁiC = ṁiC,Gas + ṁiC,Fl + ṁiC,H2O (B.48)

Gasphasen-Gaschromatographie
Um die gasförmigen KWST zu bestimmen, wird dem Produktstrom nach der Entspannung ein
interner Standard zugemischt, wie in Kapitel 4.3 erörtert. Dieser stellt eine Verdünnung von
Cyclopropan (C3H6) in Stickstoff mit einem Volumenanteil an Cyclopropan ϕC3H6 von 1Vol.-%
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im Standardvolumenstrom V̇Std. dar. Über die molare Masse M i und das molare Volumen bei
STP Vm lässt sich nach Gl. (B.49) der Massenstrom ṁi bestimmen.

ṁC3H6 = ṀC3H6 · Vm · V̇Std. ·ϕC3H6 (B.49)

Durch den definierten Massenstrom ṁC3H6 an Cyclopropan ist es möglich, die Massenströme
ṁiC,Gas der einzelnen KWST auf C-Basis zu bestimmen. Um dieses zu ermöglichen, werden neben
den molaren Massen M i auch die Peakflächen Ai jeder Komponente benötigt. Eine Korrektur
der Detektorempfindlichkeit auf einzelne Substanzen wird durch die Korrekturfaktoren Kfi

vorgenommen, so dass sich Gl. (B.50) ergibt. Für die Berechnung der Kfi wird auf gängige
Literatur verwiesen [471, 472].

ṁiC,Gas =
MC
Mi
· Ai,Gas
AC3H6

·Kfi · ṁC3H6 (B.50)

Flüssigphasen-Gaschromatographie
Für die Flüssigphasen-Gaschromatographie liegt kein interner Standard vor. Es ist jedoch
möglich, durch die Gesamtmasse mC,Fl,ges an KWST auf C-Basis und die Versuchsdauer t,
den Kohlenstoffstrom auszurechnen. Durch das Bestimmen der Peakflächen Ai , bezogen auf
sämtlich gefundene Komponenten n, kann über Gl. (B.51) der Massenstrom ṁiC,Fl der KWST
kalkuliert werden. Um eine vom Detektor unabhängige Verteilung zu gewährleisten, werden die
Korrekturfaktoren Kfi auf n-Hexadecan bezogen.

ṁiC,Fl =
MC
Mi
· Ai,Fl
n∑
i=1

Ai,Fl

·Kfi ·
mC,Fl,ges

t
(B.51)

Produktwasser-Gaschromatographie
Das entstehende Produktwasser weist generell eine geringe Anzahl an KWST auf, kann jedoch
nicht vernachlässigt werden, sollten sich viele wasserlösliche Spezies bilden (z.B. Alkohole). Um
die gelösten KWST zu bestimmen, wird einem definierten Probenvolumen eine definierte Menge
2-Propanol zugesetzt und fungiert als interner Standard. 2-Propanol wird von den in dieser
Arbeit untersuchten Katalysatoren nicht synthetisiert. Um Messfehler zu minimieren, wird die
Konzentration an Standard cC3H8O über eine externe Kalibrierung bestimmt und überprüft. Die
Steigung b1 spiegelt die Empfindlichkeit und der Achsenabschnitt b0 den Offset/Versatz der
Kalibrierung wider, wie in Gl. (B.52) zusehen.

cC3H8O = b1 ·AC3H8O + b0 (B.52)

Mit der bekannten Konzentration an 2-Propanol cC3H8O können in Abhängigkeit des Produkt-
wasservolumens VH2O und der Versuchszeit t die Massenströme der gelösten KWST ṁiC,H2O auf
C-Basis bestimmt werden:

ṁiC,H2O =
MC
Mi
· Ai,H2O
AC3H8O

·Kfi · cC3H8O ·
VH2O
t

(B.53)

- 163 -



Anhang B Ergänzungen zu den experimentellen Methoden

B.7 Parameter und Methoden der Gaschromatographie

Für die Bestimmung der Massenströme ṁiC wurden die in diesem Kapitel gem. den Tabellen
B.1 und B.2 beschriebenen Gaschromatographie-Methoden angewendet. Es sei erwähnt, dass
zwischen den Messungen regelmäßig ein Ausheizen der Gaschromatographen erfolgte. Für die
GC-Methode nach Tabelle B.1 erfolgte ein Reinigungsschritt bei 250 °C nach dem Messzyklus.
Für die GC-Methode nach Tabelle B.2 erfolgte ein Reinigungsschritt zwischen jedem Messpunkt,
um ein Verschleppen innerhalb der Analytik auszuschließen. Weiterhin wurden die GCs nach
dem Messzyklus mehrmals mit Lösungsmittel gespült.

Für ein besseres Verständnis, welche Kohlenwasserstofffraktionen sich in den Kühlfallen (0 °C,
25 °C u. 140 °C) des Reaktors abscheiden, sei auf Abbildung B.3 verwiesen. Durch Zusammen-
führen der Kühlfallen, wie in Kapitel 4.5 beschrieben, ergibt sich das Chromatogramm nach
Abbildung B.4.
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Abb. B.3: Vergleich der Fraktionsverteilung in den unterschiedlich temperierten Kühlfallen.
(Reaktionsbedingungen: Hochtemperatur-Kühlfalle (140 °C, 20 bar), Raumtemperatur-
Kühlfalle (25 °C, 1,1 bar), Eis-Kühlfalle (0 °C, 1,1 bar), 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator, XCO ≈
10%, s.A. Tabelle D.17)
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Offline-GC für die Bestimmung der Organik und des Produktwassers

Tab. B.1: Parameter und Methoden zur Analyse von flüssigen Kohlenwasserstoffen und gelösten sauer-
stoffhaltigen Verbindungen in der wässrigen Produktphase.

Organische Flüssigphase Produktwasseranalyse

Hersteller Varian, CP-3800
Software GC Workstation V.6.41

Säule FV-5ht Ulti Metall DB-WAX
Säulenabmaße 30m × 0,32mm (l × di) 60m × 0,25mm
Beschichtungsdicke 0,1µm 0,25µm
Säulendurchfluss 2,5mlmin−1 2,0mlmin−1

Trägergas Helium Helium

Detektor FID bei 440 °C FID bei 250 °C
V̇Luft: 370mlmin−1 V̇Luft: 30mlmin−1

V̇H2 : 32mlmin−1 V̇H2 : 30mlmin−1

V̇He: 30mlmin−1 V̇He: 25mlmin−1

Ofentemperatur Zieltemperatur | Rate | Haltezeit
1. 50 °C | isotherm | 4min 1. 45 °C | isotherm | 11min
2. 350 °C | 10Kmin−1 | 5min 2. 230 °C | 10Kmin−1 | 15,5min

3. Messende

Injektionsvolumen 1,0µlfl 0,5µlfl
Injektortemperatur 350 °C 220 °C
Split 5:1 40:1
Injektionsart Autosampler Autosampler

CTC Analytics PAL System Varian CP-8400 Autosampler
PAL Traycooler-xt: 55 °C

Chromatogramm
(Beispiel)

Abbildung B.4 Abbildung B.5
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Abb. B.4: Chromatogramm der organischen Flüssigphase für den 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator. Die
Analyse erfolgte nach Tabelle B.1. Mit a) Alkohol(C10) b) 1-Olefin c) n-Paraffin und d)
Cis/Trans-Olefin. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 561mg, H2/CO = 2/1, pReaktor
= 20bar, ϑReaktor = 220 °C, τ′ = 1488 kgCo sm−3, χCO = 14,6%)
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Abb. B.5: Chromatogramm der Produktwasseranalyse für den 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator. Die Analyse
erfolgte nach Tabelle B.1. (Reaktionsbedingungen: Siehe Abbildung B.4)
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Online-GC für die Bestimmung der gasförmigen Kohlenwasserstoffe
Die Probenaufgabe des Online-GCs erfolgte über die in Abbildung B.6 erkennbaren Druckluft-
ventile. Das Stop/Flow-Ventil V1 steuert den Durchfluss und ist außerhalb der Probenahme auf
keinen Durchfluss (Position 1) geschaltet. Durch das Ventil V2 wird in der Ausgangsposition die
Probenschleife durchströmt und durch Schalten der Inhalt der Schleife über einen Injektor auf
die PONA-Säule, und anschließend in den FID Detektor, aufgegeben. Über Ventil V3 wurde in
Position 0 ebenfalls die Probenschleife beladen und gleichzeitig die RTX-Sulfur-Säule gespült.
Durch Schalten erfolgt die Probenaufgabe. Alle Analyten, die die RTX-Sulfur-Säule bis zum
Umschalten passieren, werden auf die ShinCarbon-Säule aufgegeben. Die auf der RTX-Sulfur-
Säule befindlichen Analyten werden bei Rückstellung des Ventils in Position 0 von der Säule
gespült und nicht von der ShinCarbon-Säule und dem WLD Detektor erfasst. Eine Steuerung
der Ventile erfolgt mit dem GC-Vamp081 der Firma Teckso. Die genaue Schaltreihenfolge und
die GC-Parameter können der Tabelle B.2 entnommen werden.
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Abb. B.6: Probennahme-Schleife der genutzten Multi-Detektor GC für die Bestimmung kurz- und mittel-
kettiger KWST und Permanentgase.
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Tab. B.2: Parameter und Methoden zur Analyse von gasförmigen Kohlenwasserstoffen und Permanentgasen.

Organische Gasphase Permanentgase

Hersteller Agilent Technologies 7890 B GC-System
Software Agilent Open LAB CDS Chemstation GC Drivers A.02.05.021

Vorsäule - RTX-Sulfur
Säulenabmaße - 2m × 1mm 1/16 OD

Säule CP-Sil PONA CB ShinCarbon
Säulenabmaße 100m × 0,25mm (l × di) 2m × 1mm 1/16 OD Silica
Beschichtungsdicke 0,5µm gepackte Säule
Säulendurchfluss 1,5mlmin−1 40 psi (const. Druck)

Trägergas Helium Helium

Detektor FID bei 250 °C WLD bei 250 °C
V̇Luft: 400mlmin−1 V̇Ref.: 30mlmin−1

V̇H2 : 40mlmin−1 V̇He: 10mlmin−1

V̇He: 10mlmin−1

Ofentemperatur Zieltemperatur | Rate | Haltezeit
1. 0 °C | isotherm | 11min
2. 250 °C | 20Kmin−1 | 6,5min
3. 230 °C | 20Kmin−1 | 8,5min

4. Messende

Ventilschaltung Initial
V1:1 V2:0 V3:0

Messstart
V1:0 V2:0 V3:0

1 Minuten
V1:1 V2:0 V3:0

1,1 Minuten
V1:1 V2:1 V3:1

15 Minuten
V1:1 V2:0 V3:0

Injektionsvolumen 250µlg 50µlg
Injektortemperatur 250 °C -
Split 20:1 On-Column Injektion
Injektionsart Online-Messung

Heizleitung: 200 °C, 100 hPa Überdruck

Chromatogramm
(Beispiel)

Abbildung B.7 Abbildung B.8
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Abb. B.7: Chromatogramm der organischen Gasphase für den 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator. Die Analyse
erfolgte nach Tabelle B.2. (Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, V̇COSTP
= 1,96 l h−1, V̇H2,STP = 3,95 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C, τ′ ≈
2986 kgCo sm−3, χCO ≈ 37,0%)
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Abb. B.8: Chromatogramm der Permanentgase für den 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator. Die Analyse erfolgte
nach Tabelle B.2. (Reaktionsbedingungen: Siehe Abbildung B.7)
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B.8 Parameter und Methoden der Chemisorptionsmessung

Für die Chemisorptionsmessung mittels der Micromeritics AutoChem II 2920 werden Probenmen-
gen im Bereich von 100 bis 400mg verwendet. Soweit nicht anders genannt, wird die Partikelgröße
genutzt, in der der gewählte Katalysator vorliegt. Für die TPD-Messungen werden Temperatur-
rampen im Bereich von 5Kmin−1 bis 50Kmin−1 genutzt. Die Reihenfolge der Messungen ist
hierbei nicht sequentiell, da somit eine Wiederholbarkeit der Einzelmessung über die Messdauer
überprüft werden kann. Die Messung der H2-Chemisorption wird generell vor der Messung der
CO-Chemisorption ohne Probenwechsel durchgeführt. Diese Reihenfolge dient dem Zweck, dass
sich möglicherweise bildendes Carbid nicht auf die H2-Chemisorption auswirken kann. Somit dient
der TPR-Schritt in der CO-Chemisorption lediglich dem Vorbeugen von Reoxidation während
der vorherigen Messreihe. Die Messprogramme sind in den Tabellen B.3 für CO und B.4 für H2

aufgelistet.

Reduktionsgrad
In Abbildung B.9 wird ein ausgewertetes TPR beispielhaft gezeigt. Aus diesem lassen sich
Rückschlüsse auf den Reduktionsgrad R herleiten. R wurde für diese Arbeit ausgewertet, jedoch
zugunsten der operando-XRD-Messungen nur als Vergleichsmessungen zur Kontrolle genutzt.
Der vollständige Redutkionsgrad Rvoll nach Gleichung (B.54) kann aus der verbrauchten Menge
Wasserstoff nH2,Red (TPR, siehe Abbildung B.9) und der zur vollständigen Reduktion benötigten
Menge Wasserstoff nH2,Red,max berechnet werden. Für Kobaltkatalysatoren ergeben sich aus der
Stöchiometrie nach Reaktionsgleichung (RB.1), der eingebauten Masse Kobalt mCo und der
molaren Masse MCo folglich:

Rvoll =
nH2,Red

nH2,Red,max
= nH2,Red ·

3
4 ·

MCo
mCo

(B.54)

Dispersion
Mittels der Dispersion PD über Gl. (B.55) wird die Verteilung der Aktivkomponente (Kobalt)
beschrieben. Die Bestimmung erfolgte aus dem absorbierten Wasserstoff nH2,TPD resp. Kohlen-
monoxid nCO,TPD aus den TPD-Versuchen43. Somit konnte aus einer Grundgesamtheit von 10
bis 15 Messwerten eine repräsentative Aussage über die Dispersion getroffen werden.

PD = nH2,TPD ·KD ·
MCo
mCo

(B.55)

Um eine Aussage aus der adsorbierten Stoffmenge an Gasen zu treffen, muss jedoch die dissoziative
Bindungsmöglichkeit des Gases betrachtet werden. Hierzu wird der Dissiziationsfaktor KD (Gl.
(B.55)) genutzt. Dieser beträgt für Kobalt bei Wasserstoff KD(H2) = 2 und bei Kohlenmonoxid
(KD(CO)) 0,5 bis 2,3 [473]. Für Kohlenmonoxid kann keine eindeutige Aussage getroffen werden;
somit erfolgt die Auswertung in dieser Arbeit ausschließlich mittels Wasserstoff.

43 In diesem Fall handelt es sich um die Bestimmung des desorbierenden Gases auf der Oberfläche. Unter Ver-
nachlässigung von irreversiblen Bindungen muss jedoch die desorbierende Stoffmenge der sorbierten Stoffmenge
entsprechen.
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Partikeldurchmesser
Der Partikeldurchmesser dP kann in Abhängigkeit der Dispersion PD, dem Volumen eines
Metallatoms Vm und der Fläche eins Oberflächenatoms Am nach Gleichung (B.56) berechnet
werden [208, 358, 474].

dP = 6 · Vm
Am
· 1
PD

(B.56)

Für kubisches Kobalt lässt sich die Gleichung (B.56) zu dP = P−1
D ([dP] = nm) vereinfachen.

Es werden für die Vereinfachung Vm = 11,00Å3 und Am = 6,59Å2 nach dem Handbook of
heterogeneous catalysis angenommen [358]. Die Zumischung von Promotormetallen wird in dieser
Arbeit vernachlässigt und der Partikeldurchmesser dP auf Grundlage der Dispersion berechnet.

Desorptionsenergie
Die Bestimmung der Desorptionsenergie ED kann über unterschiedliche Methoden erfolgen, wie
de Jong untersuchte [475]. In dieser Arbeit erfolgt die Bestimmung über eine Reaktion erster
Ordnung und die Arrhenius-Gleichung (4.15) nach Redhead [476]. Ohne weitere Herleitung ergibt
sich die Gleichung (B.57) nach Herstellerangaben (Micromeritics AutoChem II 2920 ) für die
Bestimmung von ED [477]. C stellt eine Desorptionskonstante da.

ln
(
βT
T 2
max

)
= −ED

R ·
1

Tmax
+ ln

(
ED
R ·

nH2,TPD
C

)
(B.57)

Durch Auftragen des Logarithmus vom Quotienten aus der Heizrate βT und der Maximal-
temperatur Tmax gegen die reziproke Maximaltemperatur T−1

max kann aus der Steigung die
Desorptionsenergie ED bestimmt werden, siehe Abbildung B.10.

Die Maximaltemperatur Tmax drückt die Temperatur aus, an der das Messsignal sein Maximum
erreicht. Wie in Abbildung B.11 zu sehen, kann durch Auftragen des Messsignals gegen die
Temperatur das Tmax aus dem Diagramm abgelesen werden. Weiterhin ist die Verlagerung der
Maximaltemperatur für unterschiedliche Heizraten ersichtlich.

Tab. B.3: Versuchsablauf der Chemisorptionsmessung für CO mittels der Micromeritics AutoChem II
2920. Die Probe wird vor dem Messbeginn für 30Minuten mit 30 cm3min−1 Helium gespült.

Schritt Name Beschreibung

Temperaturprogrammierte Reduktion (TPR)
1.1 Experiment Trägergas: 10Vol.-% H2 in Ar, 30 cm3min−1

WLD: Block 100 °C, Filament 175 °C
Ventile: Kühlfalle, Analyse, Schleife 110 °C

1.2 Wait stationäre Wartezeit von 60Minuten
1.3 Start Recording Starten der Messung, Abtastrate von 1Hz
1.4 Temperature Ramp a 350 °C | 10Kmin−1 | 0min
1.5 Wait stationäre Wartezeit von 180Minuten
1.6 Change Gas Flow Trägergas: 100Vol.-% H2, 30 cm3min−1
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Tab. B.3: Weiterführung der Tabelle von Seite 171.

Schritt Name Beschreibung

1.7 Wait stationäre Wartezeit von 120Minuten
1.8 Stop Recording Ende der Messung
1.9 Change Gas Flow Trägergas: 100Vol.-% He, 30 cm3min−1

1.10 Wait stationäre Wartezeit von 10Minuten
1.11 Temperature Ramp a 220 °C | 30Kmin−1 | 0min - Kühlung
1.12 Change Gas Flow Trägergas: 5Vol.-% Co in He, 30 cm3min−1

1.13 Temperature Ramp a 50 °C | 10Kmin−1 | 0min - Kühlung
1.14 Temperature Ramp a 50 °C | 10Kmin−1 | 30min

Temperaturprogrammierte Desorption (TPD)
2.1 Experiment Trägergas: 100Vol.-% He, 30 cm3min−1

WLD: Block 100 °C, Filament 175 °C
Ventile: Kühlfalle, Analyse, Schleife 50 °C

2.2 Wait stationäre Wartezeit von 10Minuten
2.3 Start Recording Starten der Messung, Abtastrate von 1Hz
2.4 Temperature Ramp a 350 °C | Var. 5–50Kmin−1 b | 20min
2.5 Stop Recording Ende der Messung
2.6 Change Gas Flow Trägergas: 10Vol.-% H2 in Ar, 30 cm3min−1

2.7 Wait stationäre Wartezeit von 10Minuten
2.8 Change Gas Flow Trägergas: 100Vol.-% He, 30 cm3min−1

2.9 Wait stationäre Wartezeit von 10Minuten
2.10 Temperature Ramp a 220 °C | 30Kmin−1 | 0min - Kühlung
2.11 Change Gas Flow Trägergas: 5Vol.-% CO in He, 30 cm3min−1

2.12 Temperature Ramp a 50 °C | 10Kmin−1 | 0min - Kühlung
2.13 Temperature Ramp a 50 °C | 10Kmin−1 | 30min

Termination Step
n.1 Experiment Trägergas: 100Vol.-% He, 5 cm3min−1

WLD: Block 100 °C, Filament 175 °C
Ventile: Kühlfalle, Analyse, Schleife 50 °C

a Zieltemperatur | Rate | Haltezeit b Temperaturrampe variiert für jede TPD Messung
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Abb. B.9: Temperaturprogrammierte Reduktion (TPR) als Ergebnisbeispiel. In der Darstellung können
die einzelnen Reduktionstemperaturen sowie das benötigte Volumen an H2 zur Reduktion
(grau markierte Fläche) abgelesen werden. Das Umschalten nach 180 Minuten auf reines H2
ist durch das Messprinzip des WLD nicht auswertbar. (Analysebedingungen: 3,0Mn20Co-SiO2
Katalysator, mKat = 0,3142 g, TPR-Methode aus Tab.: B.4, Zusammensetzung siehe Tab.: D.23).
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Katalysator. (Analysebedingungen: siehe Abb.: B.9)
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Tab. B.4: Versuchsablauf der Chemisorptionsmessung für H2 mittels der Micromeritics AutoChem II 2920.
Die Probe wird vor dem Messbeginn für 30Minuten mit 30 cm3min−1 Argon gespült.

Schritt Name Beschreibung

Temperaturprogrammierte Reduktion (TPR)
1.1 Experiment Trägergas: 10Vol.-% H2 in Ar, 30 cm3min−1

WLD: Block 100 °C, Filament 175 °C
Ventile: Kühlfalle, Analyse, Schleife 110 °C

1.2 Wait stationäre Wartezeit von 60Minuten
1.3 Start Recording Starten der Messung, Abtastrate von 1Hz
1.4 Temperature Ramp a 350 °C | 10Kmin−1 | 0min
1.5 Wait stationäre Wartezeit von 180Minuten
1.6 Change Gas Flow Trägergas: 100Vol.-% H2, 30 cm3min−1

1.7 Wait stationäre Wartezeit von 120Minuten
1.8 Temperature Ramp a 50 °C | 20Kmin−1 | 15min
1.9 Stop Recording Ende der Messung

Temperaturprogrammierte Desorption (TPD)
2.1 Experiment Trägergas: 100Vol.-% Ar, 30 cm3min−1

WLD: Block 100 °C, Filament 175 °C
Ventile: Kühlfalle, Analyse, Schleife 50 °C

2.2 Wait stationäre Wartezeit von 10Minuten
2.3 Start Recording Starten der Messung, Abtastrate von 1Hz
2.4 Temperature Ramp a 350 °C | 20Kmin−1 b | 20min
2.5 Stop Recording Ende der Messung
2.6 Change Gas Flow Trägergas: 10Vol.-% H2 in Ar, 30 cm3min−1

2.7 Wait stationäre Wartezeit von 10Minuten
2.8 Temperature Ramp a 50 °C | 10Kmin−1 | 0min - Kühlung
2.9 Temperature Ramp a 50 °C | 10Kmin−1 | 30min

Termination Step
n.1 Experiment Trägergas: 100Vol.-% Ar, 5 cm3min−1

WLD: Block 100 °C, Filament 175 °C
Ventile: Kühlfalle, Analyse, Schleife 50 °C

a Zieltemperatur | Rate | Haltezeit b Temperaturrampe variiert für jede TPD Messung
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Abb. B.11: TPD-Messungen für die Desorption von H2 (l.) und CO (r.). Es sind sowohl die aufgenommenen
Signale über die Zeit (o.) als auch die aufgenommenen Signale über die Temperatur (u.)
aufgetragen. Es gilt: a) 5Kmin−1 b) 10Kmin−1 c) 20Kmin−1 d) 30Kmin−1 e) 40Kmin−1

f) 50Kmin−1. (Analysebedingungen: siehe Abb.: B.9)
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B.9 Reduktions- und Anfahrvorschriften für die genutzten

Katalysatoren

Die Reduktions-, An- und Abfahrvorschriften für die Versuchsanlage und verwendeten Katalysa-
toren sind Pöhlmann entnommen und wurden für das verwendete System optimiert [67].

Tab. B.5: Reduktionsvorschrift für die Fischer-Tropsch-Anlage unter Verwendung der genutzten Katalysa-
toren in dieser Arbeit.

Schritt Beschreibung Temperatur Druck

1 Inertisierung der Schüttung mit ≈ 20 l h−1 N2 für
30min

25 °C 1,1 bar

2 Einleiten des Reduktionsgases a 25 °C 1,1 bar
3 Aufheizen mit 3Kmin−1 bis zum Erreichen der Ziel-

temperatur. Temperatur für 3 h halten
360 °C 1,1 bar

4 Reduktionsgas auf 100Vol.-% H2 umstellen. Tempe-
ratur für 2 h halten

360 °C 1,1 bar

5 Reaktor abkühlen, Inertisierung und Schüttung ver-
siegeln durch Überströmen mittels N2

80 °C 20 bar

a Für Kobaltkatalysatoren: ≈ 50 l h−1 g−1
Co (20Vol.-% H2, 80Vol.-% N2)

Für Eisenkatalysatoren: ≈ 2,5 l h−1 g−1
Kat (10Vol.-% H2, 90Vol.-% N2)

Tab. B.6: An- und Abfahrvorschriften für die Fischer-Tropsch-Anlage unter Verwendung der genutzten
Katalysatoren in dieser Arbeit.

Schritt Beschreibung Temperatur Druck

1 Bestimmen von Eingangströmen
(ṅCO, ṅH2 , ṅN2 , ṅC3H6)

80 °C 20 bar

2 Einleiten von Synthesegas in den Reaktor 80 °C 20 bar
3 Temperaturerhöhung auf 180 °C

Abwarten eines stationären Profils
180 °C 20 bar

4 schrittweise Temperaturerhöhung auf 220 °C
Abwarten eines stationären Profils

220 °C 20 bar

5 stationärer Synthesebetrieb für 144 Stunden bei ei-
nem Umsatz von χCO ≈ 10%

220 °C 20 bar

...
...

...
...

n Reaktor abkühlen und Inertisierung der Schüttung
durch Überströmen mittels N2

180 °C 20 bar

n+1 neue Parameter einstellen und Reaktor anfahren 180 °C 20 bar
Ende Reaktor abkühlen, öffnen und Katalysator für

12 Stunden reoxidieren lassen
25 °C 1,0 bar
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B.10 Herstellungsmethoden der genutzten Katalysatoren

In diesem Kapitel soll die Herstellung und Berechnung der in dieser Arbeit genutzten Kata-
lysatoren erläutert werden. Abschließend folgt die genutzte Methode zur Beschichtung eines
FTS-Katalysators mit Polyethylenglykol.

Eisenkatalysatoren
Bei den in dieser Arbeit eingesetzten Eisenkatalysatoren handelt sich um Eisensinterkatalysatoren.
Diese werden aus einem Mix von Metalloxiden nach dem Grundfließschema in Abbildung
B.12 hergestellt. Es werden Eisen(III)-oxid [Fe2O3], Kupfer(I)-oxid [Cu2O], Zinkoxid [ZnO],
Kaliumcarbonat [K2CO3] undMangan(II)-oxid [MnO] von Sigma-Aldrich verwendet. Für den (hier
auf Eisen bezogenen) Massenanteil ω der Metalle ergibt sich nach Falbe et al. die Zusammensetzung
bezogen auf ωFe = 100Gew.-% von ωCu = 5 bis 25Gew.-%, ωZnO = 5 bis 10Gew.-% und
ωK2O = 4 bis 8Gew.-% [58]. Die für diese Arbeit angestrebten Metallverhältnisse lauten:

• Fe/Fe = 100Gew.-%

• Cu/Fe = 15Gew.-%

• K/Fe = 5Gew.-%

• Zn/Fe = 6Gew.-%

• Mn/Fe= var.Gew.-%

Mangan wird in dieser Arbeit als zusätzlicher Promotor zugegeben und unterliegt keiner Vorgabe.
Der Massenanteil wird aus den obigen Angaben nach Gl. (B.58) in die Massenanteile an Metallen
ωi umgerechnet. Durch die Variable U wird die Anzahl der verwendeten Metalloxide angegeben
(u als Laufvariable), durch i die des einzelnen Metalloxids im Intervall von [1–U ].

ωi =
i/Fe
U∑
u=1

u/Fe
(B.58)

MahlenMischen Trocknen Mischen

TrocknenMahlenSieben Sintern

Metalloxide 
(Fe, Cu, Zn, Mn)

Planeten-
Kugelmühle

25 °C
Luft

Zugabe:
K2CO3 in H2O

110 °C
Luft

1100 °C
90 min

ReibschaledP ≤ 150 µm

Eisenkatalysatoren

Abb. B.12: Grundfließschema der Herstellung von Eisensinterkatalysatoren nache Falbe [58].
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Für weitere Berechnungen ist das Verhältnis von Sauerstoff zu Metall fO/M notwendig. Dieses
wird nach Gl. (B.59) aus den molaren Massen des Metalls MMetall, des Metalloxids MOxid sowie
der Anzahl an Metallatomen im Metalloxid n berechnet.

fO/M =
MMetall
MOxid · n

(B.59)

Aus dem Verhältnis von Sauerstoff zu Metall fiO/M und den Massenanteilen an Metallen ωi kann
der Massenanteil des Metalloxids ωi,Oxid wie folgt über Gl. (B.60) errechnet werden.

ωi,Oxid =
ωi · fiO/M

U∑
u=1

ωu · fuO/M

(B.60)

Aus der gewünschten Gesamtmasse des Katalysators mKat kann nun die benötige Einwaage
mOxid über Gl. (B.61) bestimmt werden.

mOxid = ωOxid ·mKat (B.61)

Für die Herstellung nach Abbildung B.12 werden die Metalloxide für Eisen, Kupfer, Zink und Man-
gan vermischt und in einer Planeten-Kugelmühle nass gemahlen. Nachdem das Metalloxidgemisch
vollständig getrocknet ist, wird das übrige Kaliumcarbonat dem Gemisch mit Wasser beigeführt,
vermischt und erneut bei 110 °C getrocknet. Die getrocknete Mischung wird anschließend in einen
Porzellantiegel gegeben und in einem Muffelofen bei 1100 °C für 90 Minuten gesintert. Der fertige
Eisensinterkatalysator muss vor dem Einsatz im FTS-Reaktor erneut gemahlen und im Siebturm
klassiert werden, um den gewünschten Partikeldurchmesser von (dP ≤ 150 µm, Feinkorn) zu
gewährleisten.

Kobaltkatalysatoren
Die Herstellung der Kobaltkatalysatoren kann sowohl durch Nassimprägnierung als auch durch
eine modifizierte Trockenimprägnierung erfolgen. Beide Verfahren werden im Grundfließbild in
Abbildung B.13 veranschaulicht. Für Katalysatoren mit kleiner Chargengröße (mKat < 10 g)
und kleinem Partikeldurchmesser (dP ≤ 150 µm, Feinkorn) stellt die Nassimprägnierung die
bevorzugte Variante dar.

Bei der Nassimprägnierung wird der Katalysatorträger (SiO2 - Aerolyst 3041 der Evonik
Industries AG) in einer Reibschale gemahlen, in einem Siebturm klassiert und anschließend
über Nacht in einem Trockenschrank bei 110 °C getrocknet. Parallel wird eine Metallsalzlösung
angesetzt. Um die Menge an benötigtem Metallsalz m,Salz für die Lösung zu bestimmen, muss
zuerst die benötigte Menge an Aktivkomponente mAkt in Abhängigkeit der eingesetzten Träger-
masse mTräger und den Beladungsgraden ωi an Aktivkomponente und Promotor nach Gl. (B.62)
bestimmt werden.

mAkt =
ωAkt

1− ωAkt · (1 +
U∑
u=1

ωu,Prom)

·mTräger (B.62)
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Kobaltkatalysatoren

SiebenMahlen Trocknen

Imprägnieren

Reibschale
(SiO2 - Träger) dP ≤ 150 µm

110°C
Luft

Rühren
12 h

LösenMischen

H2O
2 h

Metallsalze
(Co, Mn, Cu)

Abziehen

65°C
200 hPa, 8h

Trocknen

25 °C
Luft, 12 h

MahlenSieben Kalzinieren

Luft (~ 4 lSTP h-1 g-1)
360 °C heizen (3 K min-1)
360 °C halten (2 h)

ReibschaledP ≤ 150 µm

Feinkorn
Grobkorn

Beide

Abb. B.13: Grundfließschema der Herstellung von geträgerten Kobaltkatalysatoren.

Die Beladung an Promotor ωi,Prom wird relativ zum Gehalt an Aktivkomponente angegeben.
Beispielhaft ergibt sich für ωAkt =10% und ωProm =15% eine Gesamtbeladung an Promotor(en)
auf dem Katalysator ωProm,Kat von 1,5%. Durch diese Art der Angabe kann die benötigte Masse
an Promotor mi,Prom über Gl. (B.63) bestimmt werden. Die Laufvariable m gibt die Anzahl der
verwendeten Promotormetalle an.

mProm = mAkt · ωProm (B.63)

Aus der benötigten Menge an Metall mMetall, unabhängig ob Aktivkomponente oder Promotor,
kann über die molaren Massen des Metalls, des Metallsalzes Mi und den Reinheitsgrades fR die
Einwaagemenge an Metallsalz mSalz nach Gl. (B.64) bestimmt werden.

mSalz =
1
fR
· MSalz
MMetall

·mMetall (B.64)

In dieser Arbeit kamen die Metallsalze Kobalt(II)-nitrat Hexahydrat [Co(NO3)2 · 6H2O],
Mangan(II)-nitrat [Mn(NO3)2] und Kupfer(II)-nitrat Hemipentahydrat [Cu(NO3)2 · 2,5H2O]
von Sigma-Aldrich zum Einsatz. Nach dem Abwiegen und Zusammenführen wurden die Salze
in einem Rundkolben in Wasser gelöst und für zwei Stunden gerührt, um ein vollständiges
Lösen der Salze zu gewährleisten. Im Anschluss wird die gewählte Menge an Trägermaterial
abgewogen, der Salzlösung zugesetzt und anschließend über Nacht gerührt. Die benötigte Menge
an Wasser zum Lösen der Salze wird im Voraus so angepasst, dass eine vollständige Bedeckung
des Trägermaterials sichergestellt ist.
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Das Abziehen des Wassers erfolgt mittels eines Rotationsverdampfers bei 65 °C über 8 Stunden.
Die Temperatur von 65 °C ist notwendig, um den Schmelzpunkt von Co(NO3)2 · 6H2O zu
überschreiten. Der Unterdruck wird über die Zeit von 200 hPa auf 60 hPa absenkt. Nach dem
Trocknen des Katalysators folgt das Reaktivkalzinieren in einem Rohrreaktor unter den in
Abbildung B.13 genannten Bedingungen.

Bei Katalysatoren mit größerer Chargengröße (mKat > 10 g) und/oder großen Partikeldurchmes-
sern (dP > 1mm, Grobkorn) stellt die Porenvolumenimprägnierung die bevorzugte Variante
dar. Dieser Schritt unterscheidet sich durch das Ansetzen der Metallsalzlösung und den Imprä-
gniervorgang. Für das Ansetzen der Metallsalzlösung wird neben der Masse an Metall mMetall

und des Trägermaterials mMetall das Porenvolumen VPore sowie das gewünschte Volumen der
Salzlösung VLsg benötigt. Die Einwaagen berechnen sich über Gl. (B.65), wobei das Porenvolumen
der HG-Poro Messung verwendet wird.

mMetall,Lsg =
mMetall

mTräger · VPore
· VLsg (B.65)

Die getrockneten Trägerpartikel werden für das Imprägnieren in die Salzlösung gegeben und
dreimal evakuiert, um die Lösung in die Trägerporen zu ziehen. Anschließend ruht die Lösung
für eine Stunde und die Partikel werden abschließend über einem Sieb von der Lösung getrennt.
Die nicht verbrauchte Salzlösung kann wiederverwendet werden. Die Katalysatorpartikel werden
über Nacht bei Raumbedingungen getrocknet und anschließend kalziniert. Ein anschließendes
Mahlen ist möglich.

Polyethylenglykol-Beschichtung
Um einen FTS-Katalysator mit Polyethylenglykol (PEG) zu beschichten, muss die Reduktion im
Vorfeld erfolgen, da die thermische Stabilität von PEG nicht für die (wirtschaftlichen) Reduktions-
temperaturen von mehr als 350 °C (Kapitel 5.2.1 und Anhang C.4.1) gegeben ist. Hierzu wird
der Katalysator (in dieser Arbeit) als Mittelkorn dP ≈ 0,8mm in einem Rohrreaktor nach den
Reduktionsvorschriften aus Tabelle B.5 reduziert und unter ständigem Volumenstrom an Inertgas
(N2 & Ar) ausgebaut. Gleichzeitig wird das PEG (Mn 2050 Chips, Sigma-Aldrich) in Toluol bei
60 °C gelöst. Die Einwaage an PEG mPEG richtet sich nach dem Porenvolumen VPore aus den
BET/BJH-Messungen, der Dichte des PEG ρPEG, der zu imprägnierenden Katalysatormasse
mKat und dem gewünschten Porenfüllgrad FPore, siehe Gl. (B.66). Die Dichte von PEG wird mit
ρPEG = 1,21 g cm−3 bei 20 °C nach Herstellerangaben angenommen, eine Temperaturanpassung
erfolgt in dieser Arbeit nicht.

mPEG = mKat · VPore · FPore · ρPEG (B.66)

Der reduzierte Katalysator wird dem gelösten PEG zugegeben und das Toluol über einen
Rotationsverdampfer abgezogen. Das Vorgehen erfolgt analog zur Nassimprägnierung unter
Argonatmosphäre. Anschließend erfolgt das Abwiegen und Mischen mit Quarzsand im Hand-
schuhkasten (Argonatmosphäre). Der Einbau des Katalysator/Quarzsand-Gemisches erfolgt unter
kontinuierlichem Gegenstrom von Stickstoff, um eine Oxidation des Metalls zu vermeiden.
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Anhang C

Ergänzende Diagramme und Tabellen

C.1 Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter

Um die Reaktionsrate der Katalysatoren mathematisch abbilden zu können, wurden verschiedene
kinetische Ansätze in dieser Arbeit auf ihre Eignung hin untersucht. Die Messwerte der Konzen-
trationsvariationen wurden nach der in Anhang B.4 beschriebenen Methoden aufgetragen, siehe
Abbildung C.1 und C.2.

Für die Bestimmung der Reaktionsordnungen für den Potenzansatz wurde der Logarithmus aus
dem Quotienten von Umsatz χCO und modifizierter Verweilzeit τ ′ gegen den Logarithmus der
CO- cCO respektive der H2-Konzentration cH2 aufgetragen. Es konnte eine Steigung für cCO von
-0,84 und für cH2 von 1,09 ermittelt werden.

Die Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter nach Yates und Satterfield erfolgte durch die
gemessenen Werte nach der Auftragung in Abbildung C.2. Aus dem ermittelten Achsenschnitt-
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Abb. C.1: Bestimmung der Reaktionsordnung für den Potenzansatz über den CO-Umsatz XCO und die
modifizierte Verweilzeit t’ in Abhängigkeit der Einsatzgaskonzentration CCO,H2 . Bei der Variati-
on wurde jeweils eine Einsatzgaskonzentration konstant gehalten. (Reaktionsbedingungen allg.:
dP ≤ 150µm, pReaktor = 30bar, ϑReaktor = 215 °C, H2 Variation: mCo = 814mg, N2/H2/CO =
0/3,3/1–2,8/0,5/1, cCO = 177molm−3, cN2 = 0–490molm−3, τ ′ = 1411–2646 kgCo sm−3, χCO
= 3,1–9,3%, CO Variation: mCo = 750mg, N2/H2/CO = 3/2/1–0/0,5/1, cH2 = 247molm−3,
cN2 = 0–375molm−3, τ ′ = 1224–3293 kgCo sm−3, χCO = 3,1–9,3%; Der durch gekennzeich-
nete Wert wurde bei einer CO-Konzentration von cCO = 125molm−3 (mCo = 814mg, τ ′ =
1224 kgCo sm−3, N2/H2/CO = 3/2/1, χCO = 9,8%) gemessen.)
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Abb. C.2: Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter für den Ansatz nach Yattes & Satterfield.
(Reaktionsbedingungen : dP ≤ 150µm, mCo = 814mg, N2/H2/CO = 3/2/1–0/0,5/1, cH2

= 247molm−3, cN2 = 0–375molm−3, pReaktor = 30bar, ϑReaktor = 215 °C, τ ′ = 1245–
3349 kgCo sm−3, χCO = 3,1–9,3%)
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Abb. C.3: Paritätsdiagramm für den kinetischen Ansatz mittels Potenzansatz für nCO = 0 und nH2 = 1.
(Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 750/814mg, N2/H2/CO = 0/3,3/1–2,8/0,5/1 -
3/2/1–0/0,5/1, pReaktor = 12–40 bar, ϑReaktor = 195–225 °C, τ ′ = 1094–5067 kgCo sm−3, χCO
= 3,1–9,3%, siehe Abbildung 5.27–5.32)
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punkt kann die temperaturabhängige Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k(T ) nach Gleichung
(B.35) bestimmt werden. Darauf folgend kann aus der Steigung die temperaturabhängige Ad-
sorptionsgeschwindigkeitskonstante K (T ) ermittelt werden. Der Messwert bei cCO von ungefähr
500molm-3 wurde nicht für die Bestimmung der Parameter herangezogen, da dieser von der
Linearisierung abweicht. Ebenfalls verschlechterte sich die Wiedergabegenauigkeit des Modells,
sollte der Messwert für die Auswertung mit betrachtet werden. Dies untermauert den Fakt, dass
dieser Wert abweicht.

In Abbildung C.3 ist ein Paritätsdiagramm für eine Kinetik pseudo erster Ordnung aufgetragen.
Hierfür wurde eine Reaktion erster Ordnung bezüglich Wasserstoff und nullter Ordnung für
Kohlenmonoxid unterstellt. Es ist ersichtlich, dass ein erheblicher Teil der Messwerte außerhalb der
20% Fehlerschranke liegt; nur ca. 60% der Messwerte unterschreiten diese. Die 10% Fehlerschranke
wird lediglich von ca. 16% der Messwerte unterschritten. Es bleibt somit die Schlussfolgerung,
dass eine Kinetik pseudo erster Ordnung für schnelle Abschätzungen anwendbar ist. Für eine
aussagekräftige und belastbare Beschreibung der Reaktionskinetik sollte jedoch auf einen anderen
kinetischen Ansatz zurückgegriffen werden.

C.2 Operando-XRD-Messungen weiterer Katalysatorsysteme

Neben den im Kapitel 5.2.1 präsentierten operando-XRD-Messungen der Reduzierbarkeit wurden
weitere Katalysatoren bezüglich ihrer Reduzierbarkeit untersucht. Weiterhin sollen ergänzende
Versuche für den 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator vorgestellt werden.

0 1 2 3 4 5 6 7 8

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

Zeit in h

St
of

fm
en

ge
na

nt
ei

l i
n 

m
ol

 m
ol

-1 C
o;

ge
s 20 %H2 100 %H2Co3O4

Cokub

Cohex

CoO

0

100

200

300

400

350 °C
Te

m
pe

ra
tu

r i
n 

°C

Abb. C.4: Vergleich der Kobaltphasenzusammensetzung des 10Co-SiO2-Katalysators für eine Redukti-
onstemperatur von 350 °C. Die Reduktionsvorschriften wurden nach Tabelle B.5 eingehalten.
(Analysebedingungen: Primär Soller = 5,1 °, Sekundär Soller = 2,5 °, Blende = var. 8̃mm,
Messbereich = 30 - 80 ° [2θ], Schrittweite = 0,0985 ° [2θ], Zeit pro Schritt = 1,50 s, Strahlung =
Cu-Kα)
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In Abbildung C.4 ist die Phasenzusammensetzung des unpromotierten 10Co-SiO2-Katalysators
aufgeführt. Wie bei dem 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator, Abbildung 5.18, wurde nach zwei Stunden
(Reaktortemperatur von etwa 220 °C) eine vollständige Reduktion von CO3O4 zu CoO beobachtet.
Der weitere Verlauf der Reduktion von CoO zu metallischem Kobalt ist ebenfalls mit dem
1,5Mn10Co-Katalysator vergleichbar. Als einziger Unterschied ist ein höherer Anteil an kubischem
Kobalt Cokub und somit ein geringer Anteil an hexagonalem Kobalt Cohex festzustellen. Somit
scheint Mangan als Promotormetall Einfluss auf die Phasenzusammensetzung des metallischem
Kobalts zu nehmen.

Um den Einfluss von Mangan auf die Reduzierbarkeit weiter zu betrachten, wurde ebenfalls
der 5,4Mn10Co-SiO2-Katalysator mittels operando-XRD-Messungen untersucht. Die erzielten
Ergebnisse dieser Versuche sind in Abbildung C.5 aufgeführt. Wie bereits für den 10Co-SiO2- und
1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator, wurde auch für den 5,4Mn10Co-SiO2-Katalysator eine vollständige
Reduktion von CO3O4 zu CoO bei ca. 220 °C beobachtet. Wird die Reduktion bei 350 °C
als Höchsttemperatur durchgeführt, konnte jedoch keine weitere Reduktion zu metallischem
Kobalt festgestellt werden. Bei einer Temperatur von 420 °C erfolgte zwar eine Reduktion von
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Abb. C.5: Vergleich der Kobaltphasenzusammensetzung des 5,4Mn10Co-SiO2-Katalysators für Redukti-
onstemperaturen von 420 °C (o.) und 350 °C (u.). Die Reduktionsvorschriften wurden nach
Tabelle B.5 eingehalten, die Heizrate jedoch so angepasst, dass die Reduktionstemperatur zum
gleichen Zeitpunkt erreicht wird. (Analysebedingungen: Primär Soller = 5,1 °, Sekundär Soller
= 2,5 °, Blende = var. 8̃mm, Messbereich = 30 - 80 ° [2θ], Schrittweite = 0,0985 ° [2θ], Zeit pro
Schritt = 1,50 s, Strahlung = Cu-Kα)
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CoO, der Anteil war am Ende der Reduktion jedoch mehr als doppelt so hoch wie bei den
anderen Katalysatoren. Somit wurde bei 420 °C weniger metallisches Kobalt durch die Reduktion
gebildet. Die Ergebnisse widersprechen der im Reaktor gemessenen Aktivität des 5,4Mn10Co-
SiO2-Katalysators. Diese ist vergleichbar mit den anderen manganpromotierten Katalysatoren.
Das metallische Kobalt wird als aktive Phase angesehen; somit dürfte der Katalysator im Reaktor
keine Aktivität zeigen. Als Erklärung kann der im Vergleich hohe Anteil an Mangan gesehen
werden. Dieses beeinflusst den Katalysator insoweit, dass eine Phasenanalyse mittels XRD in
diesem Fall keine verlässlichen Ergebnisse mehr erzielt.

In Kapitel 5.2.1 wurden bereits Untersuchungen präsentiert, die die Reduzierbarkeit des
1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators bei 300 zeigen, siehe Abbildung 5.19. Es konnte gezeigt wer-
den, dass eine Reduktion, wenn auch langsam, stattfindet. Um diesen Prozess zu beschleunigen,
wurde in einem weiteren Experiment der Druck in der XRD-Kammer erhöht. Nach ungefähr zwei
Tagen Reduktion in reinem Wasserstoff wurde der Druck auf 9 bar erhöht. Wie in Abbildung
C.6 ersichtlich, konnte dieses Vorgehen jedoch zu keiner Beschleunigung der Reduktion führen.
Die Bildung von metallischem Kobalt durch Reduktion von CoO ist vom Druck unabhängig;
die Bildungsrate wird nicht beeinflusst. Weiterhin sollte die Reduktion bei Prozesstemperatur
(220 °C) untersucht werden, siehe Abbildung C.7. Es konnte über einen Zeitraum von einem Tag
das CO3O4 zu CoO reduziert werden. Ein Bildung von metallischem Kobalt wurde in Ansätzen
beobachtet. Somit bleibt die Feststellung, dass eine Reduktion bei 220 °C in Wasserstoff zwar evtl.
möglich ist, jedoch für (technische) Anwendung nicht in einem adäquaten Zeitraum realisiert
werden kann.
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Abb. C.6: Vergleich der Kobaltphasenzusammensetzung des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators für eine Reduk-
tionstemperatur von 300 °C. Die Reduktionsvorschriften wurden nach Tabelle B.5 eingehalten.
(Analysebedingungen: Primär Soller = 5,1 °, Sekundär Soller = 2,5 °, Blende = var. 8̃mm,
Messbereich = 30 - 80 ° [2θ], Schrittweite = 0,0985 ° [2θ], Zeit pro Schritt = 1,50 s, Strahlung =
Cu-Kα)
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Abb. C.7: Vergleich der Kobaltphasenzusammensetzung des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators für eine Reduk-
tionstemperatur von 220 °C. Die Reduktionsvorschriften wurden nach Tabelle B.5 eingehalten.
(Analysebedingungen: Primär Soller = 5,1 °, Sekundär Soller = 2,5 °, Blende = var. 8̃mm,
Messbereich = 30 - 80 ° [2θ], Schrittweite = 0,0985 ° [2θ], Zeit pro Schritt = 1,50 s, Strahlung =
Cu-Kα)

C.3 Weitere Charakterisierungen der Katalysatorsysteme

In dem nachfolgenden Kapitel werden Untersuchungen mittels Stickstoffphysisorption BET/BJH
und Temperaturprogrammierte Desorption TPD präsentiert. Es werden hierbei Daten für die in
der Arbeit eingesetzten Eisensinterkatalysatoren, mehrfach imprägnierte Kobaltkatalysatoren und
für verschiedene Partikeldurchmesser des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators gezeigt und diskutiert.

C.3.1 Charakterisierung der Eisensinterkatalysatoren

Die Eisensinterkatalysatoren unterscheiden sich gegenüber den Kobaltkatalysatoren dadurch, dass
sie keine geträgerten Katalysatoren sind. Für die Fe-Katalysatoren gilt die gesamte Oberfläche als
aktiv und somit ist es unnötig, die Dispersion/den Partikeldurchmesser der aktiven Zentren zu
bestimmen. Weiterhin handelt es sich nicht um einen mesoporösen Katalysator, wie in Abbildung
C.8 ersichtlich. Die Katalysatoroberfläche ist im Bereich weniger m2 g−1

Kat, während geträgerte
Katalysatoren Oberflächen von mehreren hundert m2 g−1

Kat aufweisen können.

Für einen steigenden Mangangehalt kann für die Fe-Katalysatoren ein Anstieg von ca. 33% (von
FeCuZnK zu FeCuZnK-30Mn) im Hinblick auf die Oberfläche festgestellt werden. Dieser Wert ist
jedoch im Verhältnis der Absolutwerte zu betrachten; die Oberfläche vergrößerte sich um einen
Wert von ca. 1,2m2 g−1

Kat. Die Veränderungen sind somit gering. Das Porenvolumen sowie der
Porendurchmesser wurde ebenfalls gemessen, sind jedoch, für die Art des Katalysators typisch,
vernachlässigbar. Auffällig ist die Beeinflussung der Desorptionsenergien für CO ED,CO und H2

ED,H2 . Mit Anwesenheit von Mangan im Katalysator nehmen beide Desorptionsenergien ab. Im
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Rahmen der Messgenauigkeit ist ED,H2 für FeCuZnK-15Mn und FeCuZnK-30Mn vergleichbar.
Diese Abnahmen wurden ebenfalls für die Kobaltkatalysatoren beobachtet - siehe in Kapitel
5.1.2.1.
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Abb. C.8: Physio- und Chemisorptionsmessungen an den Eisenkatalysatoren für verschiedene Mangan-
gehalte(relativ zum Eisengehalt) wMn,rel.Fe mit der Katalysatoroberfläche (o.l.), dem Poren-
volumen (o.r.), dem mittleren Porendurchmessers (u.l.) und der Desorptionsenergien ED
(u.r.). Es wurden die Katalysatoren FeCuZnK, FeCuZnK-15Mn & FeCuZnK-30Mn untersucht.
(Analysebedingungen: Oberfläche mittels BET-Methode mit cBET = 1048/-12220/355, Po-
renvolumen VPore gemessen und Porendurchmesser berechnet mit dPore = 4 · VBET ·A−1

BET,
Dissoziationsfaktor KD(H2) = 2, Chemisorptionsmessungen erfolgten nach Vorschriften aus
Anhang B.8)
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C.3.2 Charakterisierung verschieden häufig imprägnierter Katalysatoren

Wird ein Katalysator mehrfach imprägniert, besteht die Gefahr, dass sich die Poren zusetzen.
Dies würde die Anzahl an zur Verfügung stehenden aktiven Zentren/Oberfläche, und somit die
Reaktionsrate, absenken. Werden die erzielten Ergebnisse in Abbildung C.9 betrachtet, ist für
den dreifach imprägnierten Katalysator (4,5Mn30Co-SiO2) bereits eine signifikante Abnahme an
Oberfläche festzustellen. Für die Abnahme an Oberfläche sind jedoch die beladungskorrigierten
Werte von größerer Aussage. Diese beschreiben das Porensystem des Katalysators realistischer,
da die nicht porösen Metalle aus dem Ergebnis herausgerechnet werden. Ein linearer Abwärts-
trend ist für Oberfläche, Porenvolumen und berechneten Porendurchmesser mit steigendem
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Abb. C.9: Physisorptionsmessungen an dem 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator für verschiedene Kobaltbela-
dungen wCo mit der Katalysatoroberfläche (o.l.), dem Porenvolumen (o.r.) und des mittleren
Porendurchmessers (u.). Das Verhältnis von Mangan zu Kobalt wurde bei der Erhöhung der
Kobaltbeladungen beibehalten. Es wurden die Katalysatoren 1,5Mn10Co-SiO2, 3,0Mn20Co-
SiO2 und 4,5Mn30Co-SiO2 untersucht. Bei der Beladungskorrektur wurde die durch das Metall
aufgebrachte Masse nach Gl. (4.1) und (4.2) herausgerechnet und somit der trägerbezogene
Wert abgebildet. (Analysebedingungen: Oberfläche mittels BET-Methode mit cBET = 205–279,
Porenvolumen VPore gemessen und Porendurchmesser berechnet mit dPore = 4 · VBET ·A−1

BET)
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Metallgehalt festzustellen. Wie in Kapitel 5.1.2.2 bereits diskutiert, kann eine zum Porensystem
korrespondierende Abnahme der Reaktionsrate gemessen werden.

Werden die Desorptionsenergien von CO und H2 der verschiedenen Imprägnierungen vergli-
chen, wird für ED,CO keine Veränderung im Rahmen des Messungenauigkeit festgestellt - siehe
Abbildung C.10. Für ED,H2 wird eine tendenzielle Abnahme mit steigendem Metallgehalt des
Katalysators festgestellt. Eine Veränderung der Selektivität konnte in Kapitel 5.1.2.2 jedoch nicht
beobachtet werden. Dies lässt sich mit den Messungen des Partikeldurchmessers/der Dispersion
in Einklang bringen; diese ist für die verschiedenen Metallgehalte konstant.
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Abb. C.10: Dispersion PD (o.l.), Partikeldurchmesser dCo (r.) und Desorptionsenergien ED (u.) mittels
thermischer Desorptionsspektroskopie (H2- und CO-TPD) an dem 1,5Mn10Co-SiO2 Kataly-
sator für verschiedene Kobaltbeladungen wCo. Für die Bestimmung der Partikeldurchmesser
wurden die gemittelten Werte der jeweiligen H2-TPD Messungen herangezogen. Das Verhält-
nis von Mangan zu Kobalt wurde bei der Erhöhung der Kobaltbeladungen beibehalten. Es
wurden die Katalysatoren 1,5Mn10Co-SiO2, 3,0Mn20Co-SiO2 & 4,5Mn30Co-SiO2 untersucht.
(Analysebedingungen: Dissoziationsfaktor KD(H2) = 2, Chemisorptionsmessungen erfolgten
nach Vorschriften aus Anhang B.8)
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C.3.3 Charakterisierung verschiedener Partikeldurchmesser

Wie bereits diskutiert, konnte für den Grobkornkatalysator GK (dP = 1,6mm) eine andere
Selektivität und Reaktionsgeschwindigkeit im Vergleich zum Mittelkorn- MK (dP ≤ 0,8mm)
und Feinkornkatalysator FK (dP ≤ 150 µm) unter gleichen Reaktionsbedingungen festgestellt
werden. Um Veränderungen des Porensystems für die verschiedenen Partikeldurchmesser als
Ursache auszuschließen, wurde dieses für alle eingesetzten Partikelgrößen untersucht. Die erzielten
Ergebnisse sind in Abbildung C.11 abgebildet. Es kann sowohl für die Oberfläche als auch das
Porenvolumen und den Porendurchmesser ein Abwärtstrend ausgemacht werden. Die Abnahme der
einzelnen Werte ist als gering zu betrachten und somit kann eine Veränderung des Porensystems
für die unterschiedlichen Partikel ausgeschlossen werden. Weiterhin ist ein Katalysatorpartikel
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Abb. C.11: Physisorptionsmessungen an dem 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator für verschiedene Partikel-
durchmesser dKat mit der Katalysatoroberfläche (o.l.), dem Porenvolumen (o.r.) und des
mittleren Porendurchmessers (u.). Bei der Beladungskorrektur wurde die durch das Metall
aufgebrachte Masse nach Gl. (4.1) und (4.2) herausgerechnet und somit der trägerbezogene
Wert abgebildet. (Analysebedingungen: Oberfläche mittels BET-Methode mit cBET = 128–279,
cBET,nach Reaktion = 15, Porenvolumen VPore gemessen und Porendurchmesser berechnet mit
dPore = 4 · VBET ·A−1

BET)
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nach Reaktion im FTS-Reaktor ausgebaut und untersucht worden. Der hervorgehobene Wert ( )
zeigt ein Porenvolumen von 0,05 cm3 g−1

Kat bei einer Oberfläche von 7 m2 g−1
Kat. Die im Vergleich

zum ungenutzten Katalysator niedrigeren Werte sind durch mit Produkt gefüllte Poren zu erklären.
Das Ausbauen und Separieren von Mittel- oder Feinkornkatalysatoren nach der Reaktion war
nicht möglich.

Bei der Untersuchung der Desorptionsenergien, in Abbildung C.12 aufgetragen, von CO und
H2 wurde für FK und GK kein Unterschied festgestellt. Die Tendenz für eine gestiegene
H2-Desorptionsenergie des GK-Katalysators liegt mit einer Differenz von unter 10 kJmol-1 im
Rahmen der Messgenauigkeit der TPD-Analyse. Es erfolgten keine weiteren Messungen um diese
Tendenz zu validieren, da für Veränderung von Aktivität und Selektivität des GK-Katalysators
Olefin-Sekundärreaktionen unterstellt werden. Für die Partikeldurchmesser/Dispersion wurde
keine Veränderung über den Katalysatordurchmesser festgestellt.
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Abb. C.12: Dispersion PD (o.l.), Partikeldurchmesser dCo (r.) und Desorptionsenergien ED (u.) mit-
tels thermischer Desorptionsspektroskopie (H2- und CO-TPD) an dem 1,5Mn10Co-SiO2
Katalysator für verschiedene Partikeldurchmesser dKat. Für die Bestimmung der Partikel-
durchmesser wurden die gemittelten Werte der jeweiligen H2-TPD Messungen herangezogen.
(Analysebedingungen: Dissoziationsfaktor KD(H2) = 2, Chemisorptionsmessungen erfolgten
nach Vorschriften aus Anhang B.8)
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C.4 Beschichtung des 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysators mit

Polyethylenglykol

Laut Literatur lässt sich eine Steigerung von Olefinen mittels einer kontinuierlichen Zugabe von
Polyethylenglykol (PEG) realisieren [443]. Daher sollte dieses System für den 1,5Mn10Co-SiO2-
Katalysator getestet werden. Durch die Gegebenheit, dass der Mittelkornkatalysator MK bis 220 °C
eine identische Selektivität zum Feinkornkatalysator besitzt, wurden die Experimente mit PEG
am Mittelkornkatalysator durchgeführt. Somit soll die Untersuchung mit beschichteten Partikeln
erfolgen, ähnlich dem etabliertem SCILL-Katalysator für ionische Flüssigkeiten [478, 479]. Hierzu
wurde der Katalysator mit einer Schicht von PEG überzogen, die ungefähr einem Porenfüllgrad
FPore von 20Vol.-% entsprach. Aus diesem Vorgehen ergeben sich drei Arbeitspakete. Bevor eine
Untersuchung des beschichteten Katalysators erfolgen kann, muss die thermische Stabilität von
Polyethylenglykol untersucht werden. In diesem Zusammenhang muss auch die Reduktion beachtet
werden, die bei weit höheren Temperaturen als die eigentliche Betriebstemperatur stattfindet.
Darauffolgend kann die Selektivität des beschichteten MK analysiert werden.

C.4.1 Thermische Stabilität von Polyethylenglykol

Die thermische Stabilität wird, wie in Anhang B.1 beschrieben, bestimmt. Es wurden sowohl
Stickstoff als auch Helium als Inertgas in der Thermogravimetrie eingesetzt. Bei beiden Gasen
wurden Heizraten βT von 0,1, 1, 5 und 10Kmin-1 untersucht. Die normierte Restmasse in
Abhängigkeit von der Temperatur zeigt Abbildung C.13. Mit steigender Heizrate steigt die
Temperatur, bei der ein Masseverlust einsetzt. Der Unterschied zwischen beiden Trägergasen
ist bei allen Heizraten gering. Somit liegt keine Verdunstung, sondern eine reine thermische
Zersetzung vor.

Aus den Versuchen wurden die formalkinetischen Parameter (Aktivierungsenergie EA,PEG, präex-
ponentieller Faktor k0,PEG) bestimmt (Tabelle C.1). Das Vorgehen zur Bestimmung von EA,PEG

und k0,PEG kann dem Anhang B.1 entnommen werden. Für diese Arbeit wurde vereinfacht eine
Reaktionsordnung von nPEG = 1 bezüglich der Masse an PEG mPEG unterstellt. Somit ergibt
sich die Zersetzungskinetik nach Gleichung (C.1).

− dm
dt = k0,PEG · exp

(
EA,PEG
R · T

)
·mnPEG

PEG = k(T ) ·mPEG (C.1)

Um eine Bewertung der aufgestellten Zersetzungskinetik zu ermöglichen, wurden drei isotherme
Langzeitexperimente zur thermischen Stabilität durchgeführt. Diese sind im Vergleich zu der
modellierten Zersetzung in Abbildung C.14 aufgetragen. Es wird deutlich, dass die Zersetzung
für alle drei Temperaturen gut abgebildet werden kann.

Tab. C.1: Formalkinetische Parameter für die Zersetzungskinetik von PEG. Die Bestimmung der Aktivie-
rungsenergie EA,PEG erfolgte nach Gl. (B.5). Es wird eine Reaktion 1. Ordnung unterstellt.

nPEG EA,PEG k0,PEG
1 216,5 kJmol−1 4,81 · 1016 min−1
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Abb. C.13: Thermische Stabilität von Polyethylenglykol bei nicht-isothermen Zersetzungsversuchen mit
konstanten Heizraten. (Analysebedingungen: V̇N2 = V̇He= 300mlmin−1, Quarzglastiegel,
mPEG = 4,370–11,456mg)
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Abb. C.14: Langzeitstabilität von Polyethylenglykol für unterschiedliche Temperaturen samt Modellierung
nach Gl. (C.1) für eine Zersetzungsreaktion erster Ordnung. (Analysebedingungen: V̇N2 =
300mlmin−1, Aluminiumtiegel, mPEG = 9,203–11,406mg)
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Aus der aufgestellten Kinetik lassen sich die Betriebstemperaturen für 1% PEG-Verlust be-
stimmen. Diese sind in Abbildung C.15 dargestellt. Es ist zu erkennen, dass für einen Verlust
von 1% PEG über ein ganzes Jahr (8640 Betriebsstunden) eine Temperatur von 190 °C nicht
überschritten werden sollte. Diese Temperatur stellt den unteren Begrenzungspunkt der LT-FTS
dar. Dies ist insofern problematisch, als dass bei solch niedrigen Temperaturen der Katalysator
eine geringe Reaktionsgeschwindigkeit aufweist.

Werden die Ergebnisse der Stabilitätsuntersuchungen zusammengefasst, kann festgestellt werden,
dass sich Polyethylenglykol unter thermischen Einflüssen zersetzt und nicht verdampft. Gleich-
zeitig ist es gelungen, mit einer Zersetzungskinetik erster Ordnung die Zersetzung hinreichend
genau zu beschreiben. Aus dieser geht eine Betriebstemperatur von 190 °C hervor, wenn über
ein ganzes Jahr nicht mehr als 1% PEG zersetzt werden soll. Somit ist ein Beschichten mit
PEG für den industriellen Zweck nicht sinnvoll. Für den zeitlich begrenzten Labormaßstab ist
das Beschichten mit PEG mögliche, ist aber für die technische Fischer-Tropsch-Synthese von
theoretischem Charakter.
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Abb. C.15: Modellierung der thermischen Zersetzung für 1% Massenverlust unter Annahme einer
Zersetzungsreaktion 1. Ordnung. Die Modellierung des Massenverlustes erfolgte nach Gl.
(C.1).

C.4.2 Reduktion und Porenfüllgrade eines mit Polyethylenglykol beschichteten
Katalysators

Durch die thermische Instabilität des Polyethylenglykols, insbesondere bei Temperaturen größer
230 °C, ist eine gesonderte Untersuchung des Reduktionsprozesses notwendig. Die im Anhang
C.4.1 diskutierte Langzeitstabilität liefert jedoch nur bedingte Aussagen über kurzzeitige, ther-
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mische Belastungen, wie sie bei der Reduktion auftreten. Dies ist der Reaktivgasatmosphäre
sowie den vorhandenen (aktiven) Metallphasen bei der Reduktion geschuldet. Um einen ersten
verwertbaren Eindruck über das Verhalten zu erlangen, wurde der 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator
mit PEG beschichtet. Anschließend wurde dieser in der Thermowaage mit dem Temperaturprofil
der Reduktion aufgeheizt. Aufgrund des experimentellen Aufbaus wurde zunächst auf den Einsatz
von Wasserstoff verzichtet; das Experiment erfolgte in inerter Stickstoffatmosphäre. Um die realen
Reaktorbedingungen nachzustellen, wurde der Katalysator ebenfalls in der XRD-Messzelle unter-
sucht, wie in Kapitel 5.2.1 beschrieben. Anschließend erfolgte die Bestimmung des Porenfüllgrades
FPore in der TG. Die Ergebnisse beider Untersuchungen sind in Tabelle C.2 aufgelistet.

In beiden Experimenten ist ersichtlich, dass es zu erheblichen Verlusten an PEG kommt. Für
beide Versuche fällt der Porenfüllgrad von FPore = 34Vol.-% auf 5–6Vol.-%. Die unterschiedlichen
Endwerte sind aufgrund von Messungenauigkeiten zu vernachlässigen (Ausbau, Umtragen und
Wiedereinbau aus der XRD-Messzelle in die TG). Beide Versuche haben somit vergleichbare
Ergebnisse erzielt. Es kann davon ausgegangen werden, dass weder H2 noch metallisches Kobalt
einen Einfluss auf die Zersetzung von PEG haben. Reine thermische Zersetzung darf somit auch
unter Anwesenheit von Reaktivgas oder katalytisch aktiven Komponenten angenommen werden.
Weiterhin zeigen die Ergebnisse, dass zwar das PEG nicht vollständig bei der Reduktion zersetzt
wird, jedoch zu nahezu 80%. Um belastbare Aussagen hinsichtlich Selektivität und Aktivität
treffen zu können, ist ein bekannter Porenfüllgrad notwendig. Somit muss der Katalysator zuerst
reduziert und anschließend beschichtet werden.

Die Beschichtung mit PEG bei vorhergegangener Reduktion erfolgte wie detailliert im Anhang
B.10 beschrieben. Zuerst wird der Katalysator in einem Rohrreaktor reduziert und parallel PEG
in Toluol gelöst. Unter Schutzgasatmosphäre wird der reduzierte Katalysator in die Lösung
gegeben, das Lösungsmittel im Rotationserdampfer langsam abgezogen und abschließend in
den Laborreaktor eingebaut. Der resultierende Porenfüllgrad wurde zu FPore = 24,5Vol.-%

Tab. C.2: Porenfüllgrade der PEG-beschichteten Katalysatoren. Alle Experimente wurden am
1,5Mn1010Co-SiO2 Katalysator durchgeführt und die Porenfüllgrade wurden mittels TG ermit-
telt. Die Experimente erfolgten nach der Reduktionsvorschrift in Tabelle B.5. Die Versuche mit
reinem N2 konnten im TG-Messgerät erfolgen, die Reduktion mit H2/N2 erfolgten in einem
seperatem Reaktor (XRD-Messzelle).

Beschreibung Porenfüllgrad

Reduktion in XRD-Messzelle
Vor der Reduktion mittels H2/N2 & H2 34(33,9)Vol.-%
Nach der Reduktion mittels H2/N2 & H2 5(4,5)Vol.-%
Nachgebildete Reduktion in einer TG-Waage
Vor der Reduktion mittels N2 34(33,5)Vol.-%
Nach der Reduktion mittels N2 6(5,9)Vol.-%

Reduzierter Katalysator mit nachfolgender Beschichtung
für die Selektivitätsmessungen

24,5Vol.-%

- 195 -



Anhang C Ergänzende Diagramme und Tabellen

ermittelt, siehe auch Tabelle C.2. Als Ausgangskatalysator wurde der Mittelkorn-1,5Mn10Co-
SiO2-Katalysator verwendet. Dieser weist eine vergleichbare Selektivität zum Feinkorn auf bei
einfacher Handhabung bezüglich der Beschichtung. Der vollständig präparierte Katalysator wurde
sowohl im XRD als auch der TG untersucht. Das XRD zeigte, dass die Reduktion vergleichbar
zu Kapitel 5.2.1 stattgefunden hat. Mittels TG konnte der bereits genannte Porenfüllgrad sowie
ein Verlauf der Massenabnahme bestimmt werden.

Für die Darstellung des abnehmenden Porenfüllgrades über die Dauer der Reduktion sei auf die
Abbildung C.16 verwiesen. Es ist zu erkennen, dass ein Masseverlust schon bei dem Anfahren der
Reduktionstemperatur eintritt. Es kann nicht ausgeschlossen werden, dass es sich in diesem Fall
um minimale Reste an Lösungsmittel aus dem Beschichtungsprozess bei gleichzeitig startenden
Zersetzung handelt. Aus diesem Grund wird diese Beobachtung nicht weiter diskutiert. Bei
ungefähr 290 °C ist die abrupte Abnahme des Porenfüllgrades infolge von Zersetzung festzustellen.
Es ist zu beobachten, dass entgegen den Erwartungen keine vollständige Zersetzung des PEGs
bei Temperaturen um 360 °C eintritt. Aus diesem Experiment lässt sich somit schlussfolgern, dass
eine Zersetzung von reinem PEG nicht auf die Zersetzung von PEG in den Katalysatorporen
übertragen werden kann. Diese Phänomen wird in dieser Arbeit jedoch nicht weiter untersucht.

Zusammenfassend lässt sich die Aussage treffen, dass ein mit PEG beschichteter Katalysator
nicht ohne weiteres wie ein unbeschichteter Katalysator reduziert werden kann. Aufgrund von
thermischer Zersetzung muss die Reduktion vor dem Beschichten erfolgen. Die Beschichtung
erfolgte mit in Toluol gelöstem PEG unter Stickstoffatmosphäre.
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Abb. C.16: Nachgestellte Reduktion(thermisch) eines mit Polyethylenglykol beschichteten Katalysators.
Es wurde auf den Einsatz von Wasserstoff verzichtet und eine konstante Dichte für die
Umrechnung des Massenverlustes in den Volumenverlust unterstellt. Das Temperaturprogramm
wurde nach den Reduktionsvorschriften aus Tabelle B.5 gewählt. (Analysebedingungen: V̇N2 =
300mlmin−1, Quarzglastiegel, mProbe = 9,279mg, Porenfüllgrad PEG = 24,5Vol.-%, Dichte
ρPEG = 1,21 gml−1)
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C.4.3 Selektivität und Aktivität des mit Polyethylenglykol beschichteten
Kobaltkatalysators

Der Vergleich von Selektivität und Aktivität des mit PEG beschichteten und des unbeschichteten
Katalysators erfolgt bei unterschiedlicher Partikelgröße dP. Für das Beschichten eignet sich der
Mittelkornkatalysator (dP ≈ 0,8mm) besser durch einfachere Handhabbarkeit. Zum Vergleich
werden die Ergebnisse ohne PEG-Beschichtung beim Feinkornkatalysator herangezogen.

Bei den Aktivitätsmessungen konnten keine signifikanten Unterschiede zwischen den beiden
Katalysatoren festgestellt werden (Abbildung C.17). Die Abweichungen in der Reaktionsrate
rCO von 17,6mmolCO kg−1

Co s−1 für den mit PEG beschichteten Katalysator im Vergleich zu
16,4mmolCO kg−1

Co s−1 für den unbeschichteten Katalysator sind gering und liegen innerhalb des
Messungenauigkeit. PEG hat somit keinen Einfluss auf die Aktivität.

Bei der Betrachtung der Selektivität ist auffällig, dass die Bildung von Alkoholen im PEG-
Katalysator nahezu vollständig unterdrückt wird. Werden die Fraktionen von C3–C8 in Ab-
bildung C.17 betrachtet, ist in den einzelnen Fraktionen ≤ 1% Alkohol vorzufinden. Durch
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Abb. C.17: Detaillierte Aufteilung der Selektivitäten (o.l.), der C3–C8 Fraktion (o.r.) sowie des Umsat-
zes, des Alpha-Wertes und der Reaktionsrate (u.) für den unbeschichteten (linke Balken)
und den mit PEG beschichteten (rechte Balken) 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator. Selektivi-
täten links von ergeben 100%, Abweichungen sind bedingt durch Rundungen. Werte
< 1Gew.-%C wurden in dieser Abbildung vernachlässigt. Die CO2-Selektivität ist vernach-
lässigbar. (Reaktionsbedingungen allg.: H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C;
Unbeschichtet: dP ≤ 150 µm, mCo = 584mg, τ ′ = 1548 kgCo sm−3, χCO = 14,6%, s. a. Tabelle
D.17; PEG-beschichtet: dP ≈ 0,8mm, mCo = 465 g, τ ′ = 1091 kgCo sm−3, χCO = 11,9%,
Porenfüllgrad PEG = 24,5Vol.-%, s. a. Tabelle D.22)
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die unterdrückte Bildung der Alkohole steigt die Olefin- und Paraffinselektivität. Durch die
höhere Kettenwachstumswahrscheinlichkeit von 0,81 im Vergleich zu 0,72 werden bei dem PEG-
beschichteten Katalysator vermehrt längerkettige Kohlenwasserstoffe gebildet. Dies resultiert
in einer Abnahme der Selektivität zur Zielfraktion SC3–C8 . Eine vermehrte Hydrierung von
Olefinen, wie sie bei dem Grobkornkatalysator beobachtet wird (Kapitel 5.3.1), konnte beim
PEG-Katalysator nicht festgestellt werden.

Laut Literatur wurde durch Polyethylenglykol vor allem die Ausbeute an langkettigen Olefinen
gesteigert [443]. Für einen konstant mit PEG berieselten Eisenkatalysator konnten Gao et al.
ebenfalls feststellen, dass höhermolekulare Olefine nicht zu Paraffinen hydriert werden und ein
konstantes Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis bei sämtlichen Kettenlängen auftritt [443]. Das Prinzip
der Berieselung mit PEG basiert nach Gao et al. auf dem selben Effekt, der für die Zugabe von
überkritischen Lösungsmitteln in den FTS-Reaktor beobachtet wird [443]. Die Löslichkeit und
Diffusion von Olefinen wird in überkritischen Lösungsmitteln erhöht und diese werden schneller
aus dem Porensystem (der FTS-Katalysatoren) entfernt [447, 454]. Um zu überprüfen, ob dieser
Effekt ebenfalls in dem in dieser Arbeit untersuchtem System auftritt, wurden die Peakflächen
aus den gaschromatografischen Untersuchungen verglichen. Das Ergebnis ist in Abbildung C.18
aufgetragen. Um eine Vergleichbarkeit zu gewährleisten wurde auf die Superposition der beiden
GC-Auswertungen verzichtet. Eine Auswertung erfolgte bis C8 ausschließlich mit der Online-GC,
für C9+ nur mit der Flüssigphasen-GC. Besonders auffällig ist, dass für die C3–C8 Fraktion kein
Unterschied festzustellen ist. Für C9+ kann eine Zunahme der Olefine nachgewiesen werden. Für
die C9–C12 Fraktion kann der von Gao et al. beobachtete konstante Olefingehalt festgestellt
werden [443]. Mit steigender Kettenlänge nimmt jedoch der Olefinanteil auch für den PEG-
beschichteten Katalyator ab.
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Abb. C.18: GC-Peakflächenanteil an 1-Olefin in einem 1-Olefin-Paraffin Gemisch. Alle andere Substanzen
wurden für diesen Vergleich nicht betrachtet. Auf die Superposition der organische Gas- und
Flüssigphase wurde verzichtet. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung C.17)
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Eine industrielle Anwendung ist wegen der thermischen Zersetzung von PEG nicht sinnvoll. Als
positiv zu betrachten ist, dass Alkohole als unerwünschte Sekundärprodukte unterdrückt werden.
Weiterhin konnte die Ausbeute an langkettigen 1-Olefinen gesteigert werden. Durch den gestiege-
nen α-Wert nimmt jedoch die Selektivität zu der Zielfraktion SC3–C8 ab. Es werden also durch
die PEG-Beschichtung weniger kurzkettige 1-Olefine produziert als durch den unbeschichteten
Katalysator.

C.4.3.1 Einlaufverhalten des 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator - Mittelkorn mit
PEG-Beschichtung

Durch den Anstieg der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α bei gleichbleibenden Olefin-zu-
Paraffin-Verhältnis ist ein Vergleich zu dem Einlaufverhalten des Grobkornkatalysators (siehe
Kapitel 5.3.1.2) von Interesse. Es soll festgestellt werden, ob es ebenfalls zu einer starken Änderung
der Selektivität während des Einlaufens kommt.

Wie aus der Abbildung C.19 deutlich wird, kann keine signifikante Abnahme des Umsatzes χCO
oder den Reaktionsraten für Kohlenmonoxid rCO oder Wasserstoff rH2 festgestellt werden. Eine
Halbierung der Aktivität mit steigender Katalysatorlaufzeit TOS (Time-on-Stream) konnte beim
Mittelkorn (Abbildung 5.52) als auch beim Grobkorn (Abbildung 5.41) festgestellt werden. Wie
diskutiert, ist die Abnahme der Aktivität für poröse FTS Katalysatoren ein nachgewiesener
Effekt. Dieser Effekt wird auf die Füllung der Poren mit hochmolekularen Kohlenwasserstoffen
zurückgeführt [123]. Die Poren waren bereits zu Reaktionsbeginn mit 24,5Vol.-% PEG gefüllt
und somit konnte kein klassisches Einlaufverhalten durch Porenfüllung beobachtet werden. Ein
Absinken des Umsatzes χCO von ∼ 12,5% auf ∼ 11% ist auf weitere Füllung der Poren mit
KWST zurück zu führen.
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Abb. C.19: Einlaufverhalten des PEG beschichteten Kobaltkatalysators mit dem CO-Umsatz (l.)
und den Reaktionsraten (r.). Die Reaktionsrate von H2 dient ausschließlich dem Aufzeigen der
Tendenz, da die H2-Messungen einer hohen Messunsicherheit unterliegen. Trendlinien dienen
ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 465mg,
V̇COSTP = 5,6 l h−1, V̇H2,STP = 11,2 l h−1, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ = 1091 kgCo sm−3, Porenfüllgrad PEG = 24,5Vol.-%; Selektivitäten siehe Tabelle D.22)
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Bestätigt wird die Annahme, dass kein klassisches Einlaufverhalten stattfindet (Abbildung
C.20). Es ist zu erkennen, dass nur eine Zunahme der O/P-Verhältnisse bis ca. bis 6 h TOS
auftritt. Diese ist, verglichen mit dem unbeschichteten Mittelkornkatalysator (Abbildung 5.53),
jedoch zu vernachlässigen. Als Fazit lässt sich die Aussage treffen, dass durch die Beschichtung
mit PEG das Einlaufverhalten nahezu vollständig unterdrückt wird. Hinsichtlich der Aktivität
hat eine Porenfüllung über 24,5Vol.-% auf das untersuchte Katalysatorsystem somit keinen
Einfluss. Weiterhin lassen die unveränderten Messwerte für hohe TOS den Schluss zu, dass keine
Veränderung an der PEG-Beladung stattfindet. Somit ist die thermische Stabilität des PEG für
den Betriebspunkt bei 220 °C und 20 bar bei der hier vorliegenden relativ kurzen Versuchszeit
gewährleistet.
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Abb. C.20: 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse (o.) und der C-Bildungsraten (m. & u.) des PEG beschich-
teten Kobaltkatalysators. (Reaktionsbedingungen:siehe Abbildung C.19)
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C.4.3.2 Temperaturvariation am 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator - Mittelkorn mit
PEG-Beschichtung

Für die verschiedenen Korngrößen der in dieser Arbeit genutzten Katalysatoren konnte eine
Temperaturabhängigkeit bezüglich der Selektivität, insbesondere der Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit α, festgestellt werden. Daher erfolgte auch für den beschichteten Katalysator eine
Variation der Reaktionstemperatur (Abbildung C.21).

Die untersuchten Temperaturen waren, wie in Abbildung C.21 ersichtlich, nicht größer als 220 °C,
um eine thermische Zersetzung des PEG auszuschließen. Um eine Aussage über die Eigenschaf-
ten des Katalysators treffen zu können, wird der mit PEG-beschichtete Mittelkornkatalysator
PEG-MK sowohl mit dem unbeschichteten Mittelkornkatalysator (MK) als auch mit dem Fein-
kornkatalysator (FK) verglichen. Bezogen auf die Reaktionsrate rCO (Aktivität) kann kein
Unterschied zwischen den Katalysatoren festgestellt werden.

Wird das Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis für den PEG-MK-Katalysator betrachtet, fallen zwei
Fraktionen besonders ins Auge. Es kann für C2 eine starke Abnahme festgestellt werden. Das
Verhältnis halbiert sich bei einem Temperaturanstieg von 200 °C auf 220 °C. Ein Wert von
größer 1,5 für Ethen/Ethan ist bei den nicht beschichteten Katalysatoren nur bei niedrigeren
Temperaturen und Umsätze χCO kleiner 5% zu beobachten, siehe Abbildung 5.58. Offensichtlich
unterdrückt Polyethylenglykol die Readsorption insbesondere von 1-Olefinen, wie von Gao et
al. auch schon festgestellt [443]. Die Zunahme im O/P-Verhältnis für C3 konnte auch schon
für den MK-Katalysator beobachtet werden, siehe Abbildung 5.54. Somit verhält sich der
beschichtete Katalysator ähnlich wie der unbeschichtete Katalysator. Für C4 bis C8 kann auch
ein Anstieg des O/P-Verhältnisses beobachtet werden, jedoch bei weitem weniger stark wie bei
dem unbeschichteten Katalysator.

Bezüglich der Methanselektivität SCH4 kann für alle Katalysatoren eine Zunahme mit steigender
Temperatur festgestellt werden. Für das MK zeigt sich ein signifikanter Zuwachs in SCH4 , jedoch
erst für Temperaturen ab 230 °C (Abbildung C.21). Für den Bereich zwischen 200 und 220 °C ist
im Rahmen der Messgenauigkeit keine Veränderung festzustellen. In diesem Temperaturbereich
ist somit der Temperatureinfluss auf die Methanselektivität vernachlässigbar.

Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α nimmt mit steigender Temperatur für den PEG-MK-
Katalysator und den MK-Katalysator zu. In diesem Temperaturbereich ist bei den Vergleichska-
talysatoren ein konstantes α festzustellen. Durch ein Absenken der Reaktionstemperatur kann
somit die Produktverteilung hin zu kurz- und mittelkettigen KWST beeinflusst werden. Es
ist somit möglich, mit dem PEG-MK-Katalysator bei ausreichend niedriger Temperatur ein
Maximum der C3–C8-Zielfraktion einzustellen.

Für den industriellen Einsatz kann jedoch der α-Wert nicht über die Temperatur auf die
gewünschte C3–C8-Zielfraktion eingestellt werden, da eine Temperatur � 190 °C ökonomisch
nicht sinnvoll ist.
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Abb. C.21: Variation der Reaktortemperatur am mit PEG beschichtetem Mittelkornkatalysator und
der Einfluss auf die Reaktionsrate (l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die
1-Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.) mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und
die Methanselektivität (r.u.). Als Vergleich sind die Messungen am Feinkorn und Mittelkorn
aufgeführt, welche in Kapitel 5.2.3.1 im Detail diskutiert werden. Trendlinien dienen ausschließ-
lich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 465mg, H2/CO
= 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ = 546–1438 kgCo sm−3, χCO = 5,4–10,5%, Porenfüllgrad PEG =
24,5Vol.-%; Feinkorn: siehe Abbildung 5.27, Mittelkorn: siehe Abbildung 5.54)

C.4.3.3 Variation des Gesamtdruckes am 1,5Mn10Co-SiO2 Katalysator - Mittelkorn mit
PEG-Beschichtung

Bei den Untersuchungen am Feinkorn hat sich gezeigt, dass die Kettenwachstumswahrscheinlich-
keit α vom angelegten Gesamtdruck pReaktor abhängig ist, siehe Kapitel 5.2.3.2. Daher wurde
durch eine Druckvariation untersucht, ob dieses Phänomen auch bei dem PEG-MK-Katalysator
beobachtet werden kann (Abbildung C.22).

Die Reaktionsraten rCO für das Feinkorn und den mit PEG beschichteten Katalysator lassen sich
qualitativ vergleichen, obwohl diese bei etwas unterschiedlichen Temperaturen (215 bzw. 220 °C)
gemessen wurden. Dies schlägt sich, wie in Abbildung C.22 zu sehen, in einem Versatz nieder. Wie
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Abb. C.22: Variation des Gesamtdruckes am mit PEG beschichtetem Mittelkornkatalysator und der
Einfluss auf die Reaktionsrate (l.o.), die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (r.o.), die 1-
Olefin/Paraffin-Verteilung (l.u.) mit C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : und die
Methanselektivität (r.u.). Als Vergleich sind die Messungen am Feinkorn aufgeführt, welche
in Kapitel 5.2.3.2 im Detail diskutiert werden. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches
Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 465mg, H2/CO = 2/1, ϑReaktor
= 220 °C, τ ′ = 569–1708 kgCo sm−3, V̇gesSTP = 16,97 l h−1, χCO = 9,5–10,6%, Porenfüllgrad
PEG = 24,5Vol.-%; Feinkorn: siehe Abbildung 5.28)

im vorherigen Kapitel C.4.3.2 sind die Reaktionsraten rCO der Katalysatoren nahezu identisch. Es
lässt sich für beide Katalysatoren ein Anstieg der Reaktionsrate mit steigendem Druck ausmachen.
Dieser Trend ist für das Feinkorn jedoch viel ausgeprägter als für den beschichteten Katalysator.

Die Methanselektivität SCH4 ist mit der des Feinkornkatalysators praktisch identisch. Für das
Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis lässt sich mit steigendem Druck eine Tendenz zu weniger Olefinen
feststellen. Dies lässt sich durch die erhöhte Lokalkonzentration bei höherem Gesamtdruck
pReaktor erklären. Es stehen mehr Olefine für eine Readsorption in den Poren zu Verfügung und
entsprechend ist ein Absinken der O/P-Verhältnisse zu beobachten. Dieser Effekt scheint auch
durch das PEG unbeeinflusst. Einzig für die C2-Fraktion ist ein Anstieg im O/P-Verhältnis
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ersichtlich. Dieser kann auf die Hemmung der Readsorption mittels PEG zurückgeführt werden.
Insgesamt lässt sich die Aussage treffen, dass PEG bei steigendem Druck nur einen positiven
Einfluss auf das Ethen/Ethan-Verhältnis hat. Bei der C3+-Fraktion ist das PEG nicht ausreichend,
um eine Readsorption der Olefine zu vermindern (bzw. findet auch ohne die PEG-Beschichtung
nur weniger Readsorption in der C3+-Fraktion statt).

Mit steigendem Druck konnte die gewünschte Tendenz einer Verminderung der Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit α beobachtet werden. Analog zu dem FK nimmt der α-Wert für steigende
Drücke ab. Somit lässt sich mit einer Druckerhöhung die Produktverteilung hin zu nieder-
molekularen KWST steuern. Dieses Verhalten wird durch die Messungen am FK-Katalysator
bestätigt.

Mit der Druckvariation konnte eine weitere Möglichkeit gefunden werden, die Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit hin zu kurz- und mittelkettigen Kohlenwasserstoffen zu beeinflussen.
Dies geschieht jedoch auf Kosten der Selektivität zu 1-Olefinen. Somit kann mit den beiden
gegenlaufenden Effekten keine eindeutige Erhöhung der Selektivität zur C3–C8-Zielfraktion erzielt
werden.

- 204 -



C.5 Einlaufverhalten des 10Co-SiO2-Katalysators ohne Mn-Promotor

C.5 Einlaufverhalten des 10Co-SiO2-Katalysators ohne Mn-Promotor

Wird das Einlaufverhalten des 10Co-SiO2-Katalysators betrachtet, fällt besonders ins Auge,
dass der CO Umsatz χCO nahezu unverändert bleibt, siehe Abbildung C.23. Dies ähnelt dem
Einlaufverhalten des mit PEG beschichteten Katalysators wie in Abbildung C.19 beschrieben.
Dieser Effekt wurde durch die bereits gefüllten Poren erklärt. Im Kontrast zu diesen Ergeb-
nissen wurde mit steigender Katalysatorlaufzeit eine Halbierung des Umsatzes/Reaktionsrate
für das Mittelkorn (Abbildung 5.52) und das Grobkorn (Abbildung 5.41) beobachtet. Wird die
Reaktionsrate von Wasserstoff rH2 betrachtet, kann ein tendenzieller Anstieg der Rate für eine
TOS größer 36 h aufgezeigt werden. Wie in Abbildung C.24 ersichtlich, kann keine Veränderung
im O/P-Verhältnis oder den Bildungsraten von Olefinen und Paraffinen im diesem Zeitbereich
festgestellt werden, während gleichzeitig ein konstantes rCO vorlag. Somit ist der Anstieg von
rH2 als Messungenauigkeit zu werten.

Für die 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse können für kurz- und mittelkettige C2–C8 Kohlenwasser-
stoffe unterschiedliche Veränderungen über die Laufzeit festgestellt werden, siehe Abbildung C.24.
Die C2-Fraktion zeigt keinerlei Veränderung, während für C3–C5 in den ersten sechs Stunden
der Reaktion eine geringe Veränderung (C3/C3en von 3,2 auf 3,4) zu beobachten ist. Für die
C6–C8-KWST konnte hingegen im Vergleich ein stärkerer Anstieg in den ersten 24 h festgestellt
werden (C8/C8en Verdopplung von 0,6 auf 1,3). Die Bildungsrate der C2–C5 Kohlenwasserstoffe
kann somit als konstant angenommen werden.
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Abb. C.23: Einlaufverhalten des unpromotierten Kobaltkatalysators mit dem CO-Umsatz (l.) und
den Reaktionsraten (r.). Die Reaktionsrate von H2 dient ausschließlich dem Aufzeigen der
Tendenz, da die H2-Messungen einer hohen Messunsicherheit unterliegen. Trendlinien dienen
ausschließlich als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 397mg,
V̇COSTP = 8,30 l h−1, V̇H2,STP = 16,65 l h−1, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor =
220 °C, τ ′ = 635 kgCo sm−3; Selektivitäten siehe Tabelle D.1)
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Abb. C.24: 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse (o.) und der C-Bildungsraten (m. & u.) des unpro-
motierten Kobaltkatalysators. Die zwei letzten Datenpunkte im 1-Olefin-zu-Paraffin-
Verhältnis von C3 wurden nicht ausgewertet, da diese von der Tendenz abweichen. Die-
ses ist auf einen Messfehler innerhalb der Bildungsrate des C3-Paraffins zurückzuführen.
(Reaktionsbedingungen:siehe Abbildung C.23)

Zusammenfassend lässt sich sagen, dass für den 10Co-SiO2-Katalysator nur geringes bis kein
Einlaufverhalten festgestellt werden kann. Durch das wachsreiche Produkt (α-Wert von 0,87)
muss jedoch von einem Füllen der Poren mit Wachs ausgegangen werden. Dieser Effekt konnte
in der präsentierten Untersuchung für die Reaktionsrate jedoch nicht festgestellt werden. Das
O/P-Verhältnis zeigt hingegen einen Einlaufprozess in den ersten 24 h für kurzkettige KWST.
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Aufgrund einer technischen Fehlfunktion des Messprogrammes musste der FTS-Reaktor respektive
der vorhandene Messrechner samt Steuerung neu gestartet werden. Aus diesem Grund wurde
der Reaktor nach fünf Tagen im Betrieb mit 100% Wasserstoff beaufschlagt und auf 200 °C
abgekühlt, um ein zügiges Wiederanfahren des Systems zu ermöglichen. Nachdem der Reaktor
wieder im Synthesebetrieb war, wurde eine veränderte Aktivität und Selektivität des Katalysators
festgestellt. Nach fünf Tagen im Betrieb traten noch Effekte bezüglich des Einlaufens auf. Eine
drastische Veränderung der Parameter ist nicht mehr zu erwarten.

Werden die Werte vor dem Abfahren des Reaktors betrachtet, kann eine deutlich geringere
Reaktionsrate von 14,2mmolCO kg−1

Co s−1 beobachtet werden, siehe Abbildung C.25. Diese liegt
zwischen dem 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator mit 16,4mmolCO kg−1

Co s−1 und dem 4,5Mn30CO-SiO2-
Katalysator mit 12,5mmolCO kg−1

Co s−1. Bei Betrachtung der 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse sind
die Werte ebenfalls mit den anderen Katalysatoren der Messreihe vergleichbar, siehe Abbildung
5.13. Als Fazit ist die gestiegende Reaktionsgeschwindigkeit sowie die geringere Olefinausbeute auf
den Ab- und Anfahrprozess zurückzuführen. Der Versuch wurde mittels XRD nachgestellt; eine
Veränderung der Metallphase konnte nicht vorgefunden werden. Im Rahmen dieser Arbeit wurde
auf eine tiefergehende Untersuchung dieses Phänomens verzichtet. Die Ergebnisse unterstreichen,
dass selbst kleine Veränderungen des Prozesses zu einer irreversiblen Schädigung des Katalysators
führen können.
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Abb. C.25: Einlaufverhalten des doppelt imprägnierten Kobaltkatalysators (3,0Mn20Co-SiO2) mit
den Reaktionsraten (l.) und dem 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis (r.). Aufgrund von Wartungs-
arbeiten wurde der Katalysator für 3 Stunden bei 200 °C und 20 bar in reinem Wasserstoff
H2 abgestellt (gekennzeichnet durch die Strichlinie ). Die Verweilzeit musste aufgrund
gestiegener Reaktivität angepasst werden, um einen CO-Umsatz XCO von ∼ 10% zu gewähr-
leisten. Die Reaktionsrate von H2 dient ausschließlich dem Aufzeigen der Tendenz, da die
H2-Messungen einer hohen Messunsicherheit unterliegen. Trendlinien dienen ausschließlich
als optisches Hilfsmittel. (Reaktionsbedingungen: dP ≤ 150 µm, mCo = 554mg, V̇COSTP =
5,22/7,62 l h−1, V̇H2,STP = 10,43/15,30 l h−1, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor =
220 °C, τ ′ = 1003/1492 kgCo sm−3, χCO = 10,5–13,0%; Selektivitäten siehe Tabelle D.23)
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C.7 Theoretische Zunahme der Reaktionsrate aufgrund einer

steigenden Kettenwachstumswahrscheinlichkeit durch

Olefin-Sekundärreaktionen

Wie bereits festgestellt, ist bei dem Grobkorn(GK)-Katalysator eine gestiegene Reaktionsrate
rCO mit einer gleichzeitig gesunkenen Olefinselektivität SOlefin im Vergleich zum Feinkorn(FK)-
Katalysator auszumachen. Ein bereits diskutierter Ansatz, um diesen Effekt zu erklären, ist
die Annahme, dass die Olefine als Kettenstarter fungieren und somit weiteres CO für die
Kettenwachstumsreaktion verbrauchen. In diesem Abschnitt soll ermittelt werden, ob die benötige
Menge an CO für die Kettenwachstumsreaktion der Olefine mit dem gestiegenen rCO in Einklang
gebracht werden kann. Die Bildungsraten an Olefin rBC,Olefin der einzelnen Katalysatoren werden
nach Gl. (C.2) bestimmt.

rC,Olefin = rCO · SOlefin (C.2)

Die Differenzen in den Reaktionsraten und der Olefinbildungsraten können nach Gleichung (C.3)
berechnet werden.

∆x,ij = rx,i − rx,j (C.3)

Hierbei ist ∆r die Differenz der Reaktionsraten rCO und ∆C,Olefin die Differenz der Olefinbil-
dungsraten rBC,Olefin. Vereinfacht ausgedrückt, gibt ∆C,Olefin an, welche Menge an Olefin der
GK-Katalysator im Vergleich zum FK-Katalysator weniger produziert.

Weiterhin wurde eine Veränderung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α für das GK fest-
gestellt. Der veränderte α-Wert wird als Nebenreaktion betrachtet, der aus der Differenz der
Olefine ∆C,Olefin durch Kettenwachstumsreaktion entsteht. Es ist für diesen Ansatz wichtig,
dass die primäre Bildungsrate der FT-Produkte als konstant angenommen wird. Die
Stoffmenge nj der Kohlenwasserstoffe mit Kettenlänge j kann aus der Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit α (SF-Verteilung aus Gl. (2.1)) und der gesamten Produktstoffmenge nges nach
Gleichung (C.4) bestimmt werden.

nj = (1− α) · αj−1 · nges (C.4)

Um den Ansatz der Kettenfortpflanzungsreaktion zu verfolgen, ist es wichtig, zu wissen, wieviel
C-Atome jeweils für die Bildung einer definierten Stoffmenge Produkt benötigt werden. Wird in
Gl. (C.4) die Kettenlänge j mit als Faktor aufgenommen, ergibt sich nach Gl. (C.5) die Stoffmenge
an C-Atomen für die jeweilige KWST-Fraktion.

nC,j = (1− α) · αj−1 · nges · j (C.5)

Durch Summieren von Gl. (C.5) kann die in nges vorhandene Stoffmenge an Kohlenstoff nC,ges

bestimmt werden. Für eine vollständige Massenbilanz und Kohlenmonoxid als C-Quelle lässt
sich nC,ges nach Gl. (C.6) auch in Abhängigkeit der Reaktionsrate/CO-Verbrauchsrate rCO
ausdrücken.

nC,ges =
∞∑
j=1

(1− α) · αj−1 · nges · j = rCO (C.6)
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Die C1 und C2 Kohlenwasserstoffe weichen häufig von der ASF-Verteilung ab und werden für
die Berechnung vernachlässigt. Ebenfalls wird die Summe auf Pentacontan C50 begrenzt; ab
diesem werden die KWST nur noch in vernachlässigbaren Mengen produziert. Mit diesen beiden
Randbedingungen ergibt sich Gl. (C.7)

nC,ges =
50∑
j=3

(1− α) · αj−1 · nges · j (C.7)

Nicht der akute Verbrauch an Kohlenstoff bei einer Alphaveränderung ist in diesem Beispiel von
Interesse, sondern die Zu- oder Abnahme bezüglich eines zweiten Alphas. Durch das Verhältnis
für zwei Alphawerte kann somit der Faktor fCα nach Gl. (C.8) abgeleitet werden. Um den
Differenzfaktor fCα zwischen zwei unterschiedlichen α-Werten zu bestimmen, werden diese nach
Gleichung (C.8) in Verhältnis gesetzt. Dies ermöglicht die Aussage, wieviel mehr oder weniger
nC,ges durch ein veränderte Kettenwachstumswahrscheinlichkeit gebildet wird.

fCα =

50∑
j=3

(1− α1) · αj−1
1 · n1,ges · j

50∑
j=3

(1− α2) · αj−1
2 · n2,ges · j

=
nC,ges,α1

nC,ges,α2

(C.8)

Mittels Umformen und Ausklammern lässt sich aus Gleichung (C.8) die Gleichung (C.9) ableiten.
Durch die Annahme einer konstanten primären Bildungsrate gilt weiterhin n1,ges = n2,ges.

fCα =
α2(1− α1) ·���n1,ges
α1(1− α2) ·���n2,ges

·

50∑
j=3

αj1 · j

50∑
j=3

αj2 · j
=
α2(1− α1)

α1(1− α2)
·

50∑
j=3

αj1 · j

50∑
j=3

αj2 · j
(C.9)

Durch die Gleichung (C.9) und den Faktor fCα kann ausgedrückt werden, welche Differenz an
C-Atomen im Reaktionsprodukt enthalten ist; sollte eine identische Menge Reaktionsprodukt bei
unterschiedlichen α-Werten vorliegen. Die Veränderung des Faktors fCα in Abhängigkeit von
den Alphawerten kann der Gleichung (C.10) entnommen werden.

fCα =

< 1 wenn α1 > α2

> 1 wenn α1 < α2
(C.10)

Für den in dieser Arbeit verfolgten Ansatz wird unterstellt, dass die Sekundärreaktion der
Olefine für die gestiegene Kettenwachstumswahrscheinlichkeit verantwortlich ist. Die Differenz
der Olefinbildungsrate ∆C,Olefin zwischen FK und GK reagiert unter Verbrauch von CO weiter
zu langkettigen KWST. Die Sekundärreaktion der Olefine ist nicht zwangsweise nach einmaliger
Reaktion mit CO gestoppt, es wird der Faktor fCα als für die Anzahl an Reaktionen betrachtet.
Durch Multiplikation beider Faktoren nach Gl (C.11) kann der Mehrverbrauch an Kohlestoff
∆Cα berechnet werden.
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∆Cα = fCα · ∆C,Olefin (C.11)

In Tabelle C.3 sind die Vergleichswerte, die mittels der Gleichungen (C.2) bis (C.11) berechnet
wurden, dargestellt. Als α-Werte wurde 0,72 für den FK-Katalysator und 0,815 für den GK-
Katalysator angenommen. Für das GK wurde sowohl 0,81 als auch 0,82 als α-Werte gefunden
und somit der Mittelwert beider genommen. Die Abweichungen von 0,01 liegen im Rahmen der
Messgenauigkeit. Als C-Quelle wurde nur Kohlenmonoxid genutzt und somit entspricht ∆Cα

ebenfalls dem Mehrverbrauch an CO, der für die Olefin-Sekundärreaktion notwendig wäre.

Bedingt durch Messfehler kann ein ∆Cα von 7,7mmolC kg−1
Co s−1 (Charge 1) respektive

6,3mmolC kg−1
Co s−1 (Charge 2) ermittelt werden. Für die Charge 1 entspricht dies 76% des

Zuwachses in der Reaktionsrate von ∆r = 10,1mmolCO kg−1
Co s−1; Für Charge 2 49% des Zuwach-

ses in der Reaktionsrate von ∆r = 12,8mmolCO kg−1
Co s−1.

Der berechnete Verbrauch an zusätzlichem CO ist somit nicht vollständig als Erklärung für die
gestiegene Reaktionsrate zu sehen. Eine Teilhabe der gestiegenen Reaktionsrate kann jedoch
unterstellt werden. Durch die komplexen Vorgänge in den Poren ist eine alleinige Erklärung aber
nicht vollständig ausreichend, um die Differenz der Reaktionsraten zu erklären. Die effektive
Reaktionsrate reff wurde in diesem Ansatz vernachlässigt.

Tab. C.3: Berechneter Mehrverbrauch an Kohlenstoff über den Ansatz der Olefinbildungsraten. Alle Daten
wurden über die Gleichungen (C.2)–(C.11) berechnet und als Basiswerte wurden die Raten und
Selektivitäten der Massenbilanzen unterstellt. Charge 2 wurde über Porenvolumenimprägnierung,
Charge 3 wurde über Nassimprägnierung hergestellt. (Reaktionsbedingungen: H2/CO = 2/1,
pReaktor = 20bar, ϑReaktor = 220 °C, s. a. Tabellen: D.17,D.18 & D.19)

Parameter Feinkorn Grobkorn Grobkorn
— Porenvolumenimprägnierung Nassimprägnierung
— Charge 1 Charge 2

rCO 15,7mmolCO kg−1
Co s−1 25,8mmolCO kg−1

Co s−1 28,5mmolCO kg−1
Co s−1

α 0,72 0,81 0,81/0,82
SOlefin 47% 11% 13%
rBC,Olefin 7,4mmolC kg−1

Co s−1 2,9mmolC kg−1
Co s−1 3,7mmolC kg−1

Co s−1

∆C,Olefin — 4,5mmolC kg−1
Co s−1 3,7mmolC kg−1

Co s−1

fCα — 1,7
∆Cα — 7,7mmolC kg−1

Co s−1 6,3mmolC kg−1
Co s−1

∆r — 10,1mmolCO kg−1
Co s−1 12,8mmolCO kg−1

Co s−1
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C.8 Vergleich der Aktivität und Selektivität für einen weiteren

Mangan-Eisenkatalysator

In diesem Kapitel soll der FeCuZnK-15Mn-Katalysator im Vergleich zu dem FeCuZnK- und
FeCuZnK-30Mn-Katalysator diskutiert werden. FeCuZnK-15Mn weicht sowohl bezüglich der
Aktivität als auch der Selektivität erheblich von den anderen beiden Katalysatoren ab. Durch
zusätzliche und vergleichbare Untersuchungen von Rößler [322] (Katalysatoren unterscheiden sich
in Mn-Beladung und einem Druck von pReaktor = 10bar) zeigte sich hierbei FeCuZnK-15Mn als
“Abweicher“. Weiterhin wurde bei der Katalysatorsynthese, siehe Anhang B.10, das Kaliumcar-
bonat K2CO3 schon im ersten Schritt vor dem Mahlen in der Planeten-Kugelmühle zugegeben.
Dadurch, dass sich der 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator als Katalysator der Wahl für diese Arbeit
gezeigt hat, siehe Kapitel 5.1.3, wurden die Abweichungen von FeCuZnK-15Mn nicht weiter
untersucht.

CO als Kohlenstoffquelle für den Fe-Katalysator

Werden die unterschiedlichen Katalysatoren bei einem CO-Eduktgas betrachtet, fällt auf, dass
der FeCuZnK-15Mn-Katalysator eine nahezu verdoppelte Reaktionsrate bei gesunkener Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeit aufweist, siehe Tabelle C.4. Der gesunkene α-Wert von 0,80 hat sich
entgegen dem Trend für den FeCuZnK-30Mn-Katalysator mit einem α-Wert von 0,85 entwickelt.

Wird die Zielfraktion von C3–C8 in Abbildung C.26 betrachtet, sticht hervor, dass der Anteil
an Iso-Olefinen für FeCuZnK-15Mn stark einbricht. So sind für die C4-Fraktion Anteile von
weniger als 1Gew.-%C zu messen, für die C5-Fraktion nimmt dieses mit 5Gew.-%C um den
Faktor vier im Vergleich zum reinen Eisenkatalysator ab. In allen C3–C8-Fraktionen wird zugleich
eine Abnahme der 1-Olefinen bei gleichzeitiger Zunahme der Alkoholselektivität festgestellt.
Auffällig ist insbesondere der geringe Anteil von C50+-KWST deren Selektivität auf ca. 1Gew.-%C

abgesunken ist, siehe Abbildung C.27.

Zusammengefasst zeigt sich der FeCuZnK-15Mn-Katalysator trotz seiner veränderten Selektivität
bei einem CO-Eduktgas nicht für die Zielsetzung dieser Arbeit geeignet. Die Selektivität bezüglich
der C3–C8 1-Olefin-Fraktionen ist mit 15Gew.-%C im Vergleich mit dem Kobaltkatalysator
(38Gew.-%C) bei gleichzeitig hoher WGS-Aktivität zu gering.

Tab. C.4: Umsatz, Alpha-Wert und Reaktionsrate für den mit CO beaufschlagten FeCuZnK-, FeCuZnK-
15Mn und FeCuZnK-30Mn-Katalysator. Der Mangangehalt bezieht sich relativ zum Eisengehalt.
(Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung C.26)

Katalysator CO-Umsatz ᾱ Reaktionsrate 220 °C

FeCuZnK 11,0% 0,83 2,9 mmolCO kg−1
Fe s−1

FeCuZnL 15Mn 11,6% 0,80 7,9 mmolCO kg−1
Fe s−1

FeCuZnL 30Mn 11,2% 0,85 3,5 mmolCO kg−1
Fe s−1
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Abb. C.26: Detaillierte Aufteilung der C3–C8 Fraktion für den mit CO beaufschlagten FeCuZnK-,
FeCuZnK-15Mn- und den FeCuZnK-30Mn-Katalysator (v.l.n.r.). Der Mangangehalt
bezieht sich relativ zum Eisengehalt. Werte < 1Gew.-%C wurden vernachlässigt.
(Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150µm, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor =
220 °C; FeCuZnK: mFe = 4,652 g, τ ′ = 6186 kgFe sm−3, χCO = 11,0%, s. a. Tabelle D.9;
FeCuZnK-15Mn: mFe = 2,283 g, τ ′ = 9131 kgFe sm−3, χCO2 = 11,6%, s. a. Tabelle D.13)
FeCuZnK-30Mn: mFe = 3,913 g, τ ′ = 2599 kgFe sm−3, χCO2 = 11,2%, s. a. Tabelle D.15)
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Abb. C.27: Detaillierte Aufteilung der Stoff- und Fraktionsselektivitäten für den mit CO beaufschlagten
FeCuZnK-, FeCuZnK-15Mn- und den FeCuZnK-30Mn-Katalysator (v.l.n.r.). Der Mangan-
gehalt bezieht sich relativ zum Eisengehalt. Selektivitäten links von ergeben 100%;
Abweichungen sind bedingt durch Rundungen. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung C.26)
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C.8 Vergleich der Aktivität und Selektivität für einen weiteren Mangan-Eisenkatalysator

CO2 als Kohlenstoffquelle für den Fe-Katalysator

Für eine Beaufschlagung des FeCuZnK-15Mn-Katalysators mit CO2 ist, wie für die Beaufschlagung
mit CO, eine höhere Reaktionsgeschwindigkeit festzustellen. Diese ist um mehr als den Faktor fünf
größer im Vergleich zu den anderen eingesetzten Fe-Katalysatoren, siehe Tabelle C.5. Besonders
sticht hervor, dass die Reaktionsraten bei Einsatz von CO2 und CO vergleichbar sind; somit
kann keine Veränderung der Geschwindigkeit in Abhängigkeit der C-Quelle festgestellt werden.
Für die weiter genutzten Fe-Katalysatoren wurde eine ungefähre Halbierung der Rate für CO2 im
Vergleich zu CO festgestellt. Für die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit kann keine Veränderung
zwischen den beiden mit Mangan promotierten Fe-Katalysatoren festgestellt werden.

Dass von FeCuZnK-15Mn und FeCuZnK-30Mn eine vergleichbares Produktspektrum produziert
wird, ist in Abbildung C.28 ersichtlich. Diese weisen im Rahmen der Messgenauigkeit ein
identisches Produktspektrum für sämtliche C3–C8-Fraktionen auf. Dieses kann für die CO- oder
CH4-Selektivität gesehen werden, siehe Abbildung C.29. Durch die Gegebenheit, dass FeCuZnK-
15Mn und FeCuZnK-30Mn bis auf die Reaktionsrate identisch sind, soll keine erneute Diskussion
an dieser Stelle erfolgen, stattdessen wird auf Kapitel 5.1.1.1 verwiesen.

Tab. C.5: Umsatz, Alpha-Wert und Reaktionsrate für den mit CO2 beaufschlagten FeCuZnK-, FeCuZnK-
15Mn und den FeCuZnK-30Mn-Katalysator. Der Mangangehalt bezieht sich relativ zum Eisen-
gehalt (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung C.28).

Katalysator CO2 - Umsatz ᾱ Reaktionsrate 220 °C

FeCuZnK 7,3% 0,82 1,2 mmolCO2 kg−1
Fe s−1

FeCuZnL 15Mn 11,5% 0,73 7,9 mmolCO2 kg−1
Fe s−1

FeCuZnL 30Mn 6,7% 0,73 1,6 mmolCO2 kg−1
Fe s−1
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Abb. C.28: Detaillierte Aufteilung der C3–C8 Fraktion für den mit CO2 beaufschlagten FeCuZnK-,
FeCuZnK-15Mn- und den FeCuZnK-30Mn-Katalysator (v.l.n.r.). Der Mangangehalt
bezieht sich relativ zum Eisengehalt. Werte < 1Gew.-%C wurden vernachlässigt.
(Reaktionsbedingungen allg.: dP ≤ 150µm, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, ϑReaktor =
220 °C; FeCuZnK: mFe = 4,652 g, τ ′ = 9533 kgFe sm−3, χCO2 = 7,3%, s. a. Tabelle D.10)
FeCuZnK-15Mn: mFe = 2,283 g, τ ′ = 3388 kgFe sm−3, χCO2 = 11,5%, s. a. Tabelle D.14)
FeCuZnK-30Mn: mFe = 3,913 g, τ ′ = 6755 kgFe sm−3, χCO2 = 6,7%, s. a. Tabelle D.16)
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Abb. C.29: Detaillierte Aufteilung der Stoff- und Fraktionsselektivitäten für den mit CO2 beaufschlagten
FeCuZnK-, FeCuZnK-15Mn- und FeCuZnK-30Mn-Katalysator (v.l.n.r.). Der Mangangehalt
bezieht sich relativ zum Eisengehalt. Selektivitäten links von ergeben 100%; Abweichungen
sind bedingt durch Rundungen. (Reaktionsbedingungen: siehe Abbildung C.28)

- 214 -



C.9 Weitere Untersuchungen am technischen Partikel

C.9 Weitere Untersuchungen am technischen Partikel

Im nachfolgenden Kapitel werden weitere Ergebnisse und Vergleiche präsentiert, die im Zusam-
menhang mit der Variation des Katalysatordurchmessers erzielt wurden.

C.9.1 Theoretisches Thiele-Modul und Porennutzungsgrad

Es soll der Verlauf des Thiele-Moduls und des daraus resultierenden theoretischen Porennut-
zungsgrades in Abhängigkeit der Temperatur gezeigt werden. Diese werden in Abbildung C.30
dargestellt. In dieser Arbeit wurden zylindrische Partikel als Grobkorn verwendet, so dass sich
der Thiele-Modul nach Gleichung (C.12) ergibt [3].

φ =
dZyl

4

√
km · ρP
Daeff

(C.12)

Gl. (C.12) wird weiterhin bezüglich des effektiven Diffusionskoeffizienten angepasst und ergibt
final die Gleichung (B.15) (Anhang B.3). Die zur Berechnung herangezogenen Parameter können
der Bildunterschrift von Abbildung C.30 entnommen werden.

Es ist ersichtlich, dass der Thiele-Modul φ mit der Temperatur zunimmt. Dieser steigt auf
Grundlage des in dieser Arbeit genutzten Katalysators von φ ≈ 0, 6 bei 190 °C auf φ ≈ 2, 5 bei
240 °C. Somit sinkt der aus φ und den Bessel-Funktionen I0 und I1 berechnete Porennutzungsgrad
ηPore von 0,8 bei 190 °C auf ηPore ≈ 0, 35 bei 240 °C. Wird die theoretische effektive Reaktionsrate
reff aus diesen Parametern berechnet, ergibt sich der in Abbildung 5.48 gezeigte Verlauf.
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Abb. C.30: Thiele-Modul (l.) und theoretischer Porennutzungsgrad (r.) für den genutzten 1,5Mn10Co-
SiO2 Katalysator als Grobkorn. Die Berechnung der Bessel-Funktion erfolgte mittels des in
der Abbildung B.1 dargestelltem Matlab Programmes. (Analysebedingungen: Geometrie =
Zylinder, dP = 1,6mm, VP = 1,7 · 10−8m3, AP = 4,6 · 10−5m2, ρP = 673 kgm−3, VPor,HG
= 1,0332 cm3 g−1, τP = 1,5, HH2 = 2 · 104 Pam3mol−1 [468], Dmol,H2,l = 4 · 10−8m2 s−1 [468,
469], Deff,H2,l = 1,84 · 10−8m2 s−1, ρP gemittelt aus 30 ausgemessenen Partikeln.)
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C.9.2 Oberflächencharakterisierung mittels Quecksilberporosimetrie und
Stickstoff-Physisorption

Für die heterogene Katalyse ist die zu Verfügung stehende Oberfläche ein essentieller Einflussfaktor.
Um diesen bewerten zu können, wird die Porenstruktur bezüglich Porenvolumen, -fläche und
-durchmesser untersucht. Der in dieser Arbeit genutzte 1,5Mn10Co-SiO2-Katalysator (Aerolyst
3041 als SiO2-Träger) wurde diesbezüglich sowohl mit Quecksilberporosimetrie (HG-Poro) und
als auch Stickstoff-Physisorption (BET/BJH) untersucht.

In der Abbildung C.31 werden sowohl das kumulierte Porenvolumen als auch die kumulierte
Porenfläche in Abhängigkeit des Porendurchmessers dargestellt. Hierbei fällt auf, dass durch die
HG-Poro ein Porenvolumen von ca. 0,07 cm3 g−1

Kat für den makroporösen Bereich (Porengröße
von größer 50 nm) festgestellt wurde. Dieser Bereich wird durch die BET/BJH nicht erfasst.
Auf das gesamte Porenvolumen des Katalysators von 0,76 cm3 g−1

Kat gerechnet, beträgt somit
der Anteil an Makroporen ca. 9%. Wird das BET/BJH Volumen mittels Superposition auf
das mittels HG-Poro bestimmte Porenvolumen an Makroporen aufgerechnet, siehe ( ), kann
das (bestimmte) gesamte Porenvolumen von 0,76 cm3 g−1

Kat über die Porendurchmesser in guter
Näherung abgebildet werden. Durch die Auftragung des kumulierten Porenvolumens und -fläche
lässt sich ebenso zeigen, dass ein Großteil der katalytisch wichtigen Oberfläche über Mesoporen
(Porengröße liegt bei 2–50 nm) erzeugt wird.

In der Abbildung C.32 ist die N2-Adsorptions- und Desorptionsisotherme aufgetragen. Hierbei
werden auf der Adsorptionsisotherme die Poren mit Stickstoff gefüllt und auf der Desorptions-
isotherme geleert. Es sei ebenfalls auf die Ergebnisse von Rößler verwiesen [480]. Durch die
Hysterese der Isotherme kann von einem mesoporösen System ausgegangen werden.
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Abb. C.31: Kumuliertes Porenvolumen (l.) und kumulierte Porenfläche (l.) in Abhängigkeit des Poren-
durchmessers. Es werden sowohl das Messverfahren über Stickstoffphysisorption als auch
über Quecksilberporosimetrie miteinander verglichen. Mittels der gestrichelten Linie ( )
wird die Superposition von Stickstoffphysisorption und Quecksilberporosimetrie dargestellt.
(Analysebedingungen: N2-Physisorption: p0,N2 = 972 hPa (729mmHg), mProbe = 135,2mg, dP
= 1,6mm, cBET = 153; Hg-Porosimetrie: mProbe = 183,8mg, θHg = 130 °, σHg = 48,5µNcm−1,
ρHg = 485 g cm−3)
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Abb. C.32: Adsorptionsisotherme des selbst hergestellten Kobaltkatalysators. (Analysebedingungen: p0,N2
= 972 hPa (729mmHg), mProbe = 135,2mg, dP = 1,6mm, cBET = 153)

C.9.3 Olefin/Paraffin-Verhältnisse für das Grobkorn in Abhängigkeit der
Reaktortemperatur

Durch die hohe Anzahl an Datenpunkten ist eine vergleichende Darstellung von O/P-Verhältnissen
für verschiedene Katalysatoren in Abhängigkeit von Reaktionsparametern unübersichtlich. Um
dennoch einen Vergleich zwischen den Grobkorn- und Feinkornkatalysator zu ermöglichen, sind
die O/P-Verhältnisse der drei untersuchten Katalysatoren in Abhängigkeit von der Temperatur
in Abbildung C.33 aufgetragen.

Für den FK-Katalysator sind keine Veränderungen festzustellen, die beobachtenden Tenden-
zen liegen innerhalb der Messgenauigkeit. Wie bereits in Kapitel 5.3.1.6 diskutiert, liegt das
1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis für den GK-Katalysator für jede Fraktion weit unter denen des FK.
Konstant niedrige und von der Temperatur unabhängige Verhältnisse wurden für Temperaturen
von 210 bis 230 °C für beide GK-Katalysatoren (Porenvolumenimprägnierung & Nassimprägnie-
rung) beobachtet. Ein leichter Anstieg zugunsten der Olefine kann für eine sinkende Temperatur
unterstellt werden. Besonders auffallend ist hingegen das Ergebnis für die Messungen bei 200 °C.
Beide GK-Katalysatoren zeigen eine generelle Zunahme der O/P-Verhältnisse, hingegen zei-
gen sie nicht den gleichen Anstieg. So zeigt beispielsweise die Porenvolumenimprägnierung ein
C3/C3,en-Verhältnis von 2,0 und die Nassimprägnierung von unter 1,5. Diese Werte stützen,
zusammen mit der absinkenden Reaktionsrate (Abbildung 5.46), die These, dass bei 200 °C der
Übergang zur Stofftransportlimitierung liegt.
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Abb. C.33: Verhältnisse von 1-Olefin-zu-Paraffin für unterschiedlichen Katalysatordurchmessern bei ver-
schiedene Reaktionstemperaturen. Im Vergleich sind das Grobkorn aus zwei Chargen (Poren-
volumenimprägnierung (o.l.) und Nassimprägnierung (o.r.)) und das Feinkorn (u.) aufgeführt.
(Reaktionsbedingungen: Grobkorn (Porenvolumenimprägnierung) siehe Abbildung 5.49; Grob-
korn (Nassimprägnierung) siehe Abbildung 5.46; Feinkorn siehe Abbildung 5.27)

C.9.4 Umsatzvariation für unterschiedliche Temperatur am Grobkornkatalysator

Wie bereits in Kapitel 5.3.1.3 diskutiert, wird an dieser Stelle die Umsatzvariation für verschiedene
Temperaturen am Grobkornkatalysator präsentiert. Zuerst wird auf die verschiedenen 1-Olefin-
zu-Paraffin-Verhältnisse eingegangen, siehe Abbildung C.34. Ähnlich der bereits in Kapitel 5
diskutierten Ergebnisse nehmen die O/P-Verhältnisse mit steigendem Umsatz für Temperaturen
von 200–230 °C ab. Als auffällig zeigt sich der Verlauf bei Temperaturen von 200 °C. Der Umsatz
χCO lag für die Versuche von 200 °C zwischen 1 und 4,5%44. Zuerst kann für einen steigenden
Umsatz ein Anstieg der O/P-Verhältnisse beobachtet werden. Diese fallen jedoch ab Umsätzen
größer 3% ab. Wird der Wert bei 1% Umsatz als Messabweicher betrachtet, kann davon
ausgegangen werden, dass bis zu Umsätzen von 3% konstante O/P-Verhältnisse vorliegen. Dieser
minimale Wert als Grenze bei einer gleichzeitig milden Reaktionstemperatur spricht für die
44 Ein höherer Umsatz war bedingt durch den Versuchsaufbau nicht möglich.
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Abb. C.34: 1-Olefin-zu-Paraffin-Verhältnis für unterschiedliche CO-Umsätze bei verschiedene Reaktions-
temperaturen. Es wurden die Temperaturen von 200 °C (o.l.), 210 °C (o.r.), 220 °C (u.l.)
und 230 °C (u.r.) untersucht. Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel. Es
gilt C2 : , C3 : , C4 : , C5 : , C6 : , C7 : , C8 : . Mit markierte Werte liegen unter
der Detektionsgrenze. (Reaktionsbedingungen: dP = 1,6mm, mCo = 223mg, H2/CO = 2/1,
pReaktor = 20bar, V̇gesSTP = 8,03–30,47 l h−1, τ ′ = 286–1148 kgCo sm−3)

hohe Empfindlichkeit der Olefine bezüglich Sekundärreaktionen oder Hydrierung. Bei einem
Ethen/Ethan-Verhältnis von null lagen die Komponenten unterhalb der Detektionsgrenze ( ).

Für die Reaktionsrate rCO, die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α und die CH4-Selektivität
sind für die untersuchten Temperaturen (210 bis 230 °C) keine Veränderungen auszumachen,
siehe Abbildung C.35. Die Effekte unterhalb eines Umsatzes von 5% sind, wie vor allem die
Messungen bei 200 °C zeigen, durch relativ große Messungenauigkeit starken Schwankungen
unterworfen und Abweichungen werde nicht weiter betrachtet. Streuungen in diesem Bereich
sollen daher hier unbeachtet bleiben und nicht weiter diskutiert werden. Dies betrifft nicht die
O/P Messungen, da diese ein Verhältnis und keine Absolutwerte darstellen. Eine Variation des
Umsatzes χCO beeinflusst, wie für das GK bei 220 °C in Kapitel 5.3.1.3 bereits festgestellt, die
Selektivität und Reaktionsgeschwindigkeit nur marginal.

- 219 -



Anhang C Ergänzende Diagramme und Tabellen

0 5 10 15

0

10

30

200 °C 210 °C
Re

ak
tio

ns
ra

te
 in

 m
m

ol
O

 k
g C

o s
-1

CO - Umsatz in %

Trend

Trend

20

0 5 10 15 20 25 30

0

10

20

30

40

50 220 °C 230 °C

Re
ak

tio
ns

ra
te

 in
 m

m
ol

O
 k

g C
o s

-1

CO - Umsatz in %

Trend

Trend

0 5 10 15

0,60

0,65

0,70

0,75

0,80

0,85

0,90
Trend

K
et

te
nw

ac
hs

tu
m

sw
ah

r. 
a

C
5+

CO - Umsatz in %

Trend

0 5 10 15 20 25 30

0,70

0,75

0,80

0,85

0,90
K

et
te

nw
ac

hs
tu

m
sw

ah
r. 
a

C
5+

CO - Umsatz in %

Trend

Trend

0 5 10 15

0

5

10

15

20

25

30

C
H

4 -
 S

el
ek

tiv
itä

t i
n 

G
ew

.-%
C

CO - Umsatz in %

Trend

0 5 10 15 20 25 30

0

5

10

15

20

25

30

C
H

4 -
 S

el
ek

tiv
itä

t i
n 

G
ew

.-%
C

CO - Umsatz in %

Trend

Trend

Abb. C.35: Variation des CO-Umsatzes mittels Verweilzeitvariation bei verschiedenen Reaktions-
temperaturen am Grobkorn und der Einfluss auf die Reaktionsrate (o.), die Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeit (m.) und die Methanselektivität (u.). Trendlinien dienen aus-
schließlich als optisches Hilfsmittel. Es gilt 200 °C : , 210 °C : , 220 °C : und 230 °C : .
(Reaktionsbedingungen: Siehe Abbildung C.34)
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C.9 Weitere Untersuchungen am technischen Partikel

C.9.5 Bildungsraten von C2–C5 für den Mittelkornkatalysator

Wie bereits im Kapitel 5.3.2.3 diskutiert, konnte für Temperaturen ab 230 °C eine Abnahme des
O/P-Verhältnisses mit steigendem Umsatz χCO festgestellt werden. In den Abbildungen C.36 bis
C.40 werden die Bildungsraten von C2–C5 Olefinen und Paraffinen für die Temperaturen von 200
bis 240 °C bei verschiedenen Umsätzen präsentiert. Wird für Temperaturen von 200 bis 220 °C
eine konstante Bildungsrate an Olefinen festgestellt, nimmt diese bei höheren Temperaturen
mit steigendem Umsatz ab. Die Paraffinbildungsrate steigt in Abhängigkeit von der Temperatur
mehr oder weniger stark linear zum Umsatz an. Die generelle Zunahme ist mit einer steigenden
Reaktionsrate in Deckung zu bringen, siehe Abbildung 5.59.
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Abb. C.36: Bildungsraten von Ethan/Ethen (o.l.), Propan/Propen (o.r.), Butan/Buten (u.l.) und Pen-
tan/Penten (u.r.) bei einer Temperatur von 200 °C für unterschiedliche CO-Umsätze. Es gilt
für 1-Olefine : und für Paraffine : . Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel.
(Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ =
1072–3112 kgCo sm−3)
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Abb. C.37: Bildungsraten von Ethan/Ethen (o.l.), Propan/Propen (o.r.), Butan/Buten (u.l.) und Pen-
tan/Penten (u.r.) bei einer Temperatur von 210 °C für unterschiedliche CO-Umsätze. Es gilt
für 1-Olefine : und für Paraffine : . Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel.
(Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ =
790–3048 kgCo sm−3)
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Abb. C.38: Bildungsraten von Ethan/Ethen (o.l.), Propan/Propen (o.r.), Butan/Buten (u.l.) und Pen-
tan/Penten (u.r.) bei einer Temperatur von 220 °C für unterschiedliche CO-Umsätze. Es gilt
für 1-Olefine : und für Paraffine : . Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel.
(Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ =
511–2986 kgCo sm−3)
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Abb. C.39: Bildungsraten von Ethan/Ethen (o.l.), Propan/Propen (o.r.), Butan/Buten (u.l.) und Pen-
tan/Penten (u.r.) bei einer Temperatur von 230 °C für unterschiedliche CO-Umsätze. Es gilt
für 1-Olefine : und für Paraffine : . Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel.
(Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ =
500–1981 kgCo sm−3)
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Abb. C.40: Bildungsraten von Ethan/Ethen (o.l.), Propan/Propen (o.r.), Butan/Buten (u.l.) und Pen-
tan/Penten (u.r.) bei einer Temperatur von 240 °C für unterschiedliche CO-Umsätze. Es gilt
für 1-Olefine : und für Paraffine : . Trendlinien dienen ausschließlich als optisches Hilfsmittel.
(Reaktionsbedingungen: dP ≈ 0,8mm, mCo = 444mg, H2/CO = 2/1, pReaktor = 20bar, τ ′ =
491–989 kgCo sm−3)
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Anhang D

Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der
untersuchten Katalysatoren

Im nachfolgen Kapitel sind die Selektivität und Aktivität für die untersuchten Katalysatorsysteme
aufgelistet. Die Beladungen der Katalysatoren ist in Massenprozent (gAkt g−1

Kat · 100%) angegeben.
Der in Klammern angegebene Gehalt ist das Promotor-zu-Aktivkomponenten-Verhältnis in
Massenprozent (gProm g−1

Akt · 100%). Dieser dient der Vergleichbarkeit der Katalysatoren, da
eine identische Beladung mit Aktivkomponente präparativ nicht gewährleistet werden konnte.
Alle Selektivitätsangaben sind als Kohlenstoffmassenanteil angegeben und beziehen sich auf gC,i

g−1
C,ges. Für gC,ges wird die tatsächliche Menge an gefundenen Komponenten verwendet und ist

somit von der Massenbilanz bezgl. des CO-Umsatzes χCO unabhängig.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

D.1 Manganmessreihe

Katalysator: 10Co-SiO2

Tab. D.1: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 4,021 g, mCo = 397mg, V̇COSTP
= 5,22 l h−1, V̇H2,STP = 10,38 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C, τ ′

≈ 1036 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 9,87Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 0(0) Gew.-%

Selektivität CH4 7,3% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 21,8% Selektivität Paraffine(o. CH4) 65,1%
Selektivität Alkohole 5,0% Selektivität C5+ 86,7%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 11,3% Selektivität C3–C8(ges) 18,7%
Selektivität C9+ 74,1% Selektivität C50+ 14,8%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,2 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,3
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,8

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,89|0,87 αC3−C25,fit 0,89

Umsatz χCO 11,3% Massenbilanz bezgl. χCO 96,4%
Reaktionsrate210 °C 18,2mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 1,8mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.1: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.1
benannt.
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D.1 Manganmessreihe

Katalysator: 0,5Mn10Co-SiO2

Tab. D.2: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 3,998 g, mCo = 521mg, V̇COSTP
= 3,69 l h−1, V̇H2,STP = 7,389 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 1912 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 13,02Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 0,66(5,1) Gew.-%

Selektivität CH4 10,5% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 41,9% Selektivität Paraffine(o. CH4) 41,9%
Selektivität Alkohole 5,6% Selektivität C5+ 65,8%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 29,0% Selektivität C3–C8(ges) 47,6%
Selektivität C9+ 38,6% Selektivität C50+ 5,3%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,8 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,0
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,9

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,79|0,76 αC3−C25,fit 0,765

Umsatz χCO 6,2% Massenbilanz bezgl. χCO 93,1%
Reaktionsrate210 °C 5,4mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 0,7mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.2: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.2
benannt.
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Katalysator: 1,0Mn10Co-SiO2

Tab. D.3: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 4,002 g, mCo = 398mg, V̇COSTP
= 3,37 l h−1, V̇H2,STP = 6,73 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 1597 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 9,94Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 0,98(9,9) Gew.-%

Selektivität CH4 10,0% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 42,8% Selektivität Paraffine(o. CH4) 39,3%
Selektivität Alkohole 7,8% Selektivität C5+ 64,8%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 31,3% Selektivität C3–C8(ges) 51,9%
Selektivität C9+ 34,8% Selektivität C50+ 2,3%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,8 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,0
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,9

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,79|0,76 αC3−C25,fit 0,76

Umsatz χCO 10,7% Massenbilanz bezgl. χCO 98,1%
Reaktionsrate210 °C 11,1mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 1,1mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.3: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.3
benannt.
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D.1 Manganmessreihe

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2

Probleme mit der Analytik im Bereich C6–C12!

Tab. D.4: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 4,016 g, mCo = 402mg, V̇COSTP
= 2,14 l h−1, V̇H2,STP = 4,19 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 2585 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,01Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,44(14,4) Gew.-%

Selektivität CH4 10,9% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 42,3% Selektivität Paraffine(o. CH4) 37,3%
Selektivität Alkohole 9,6% Selektivität C5+ 51,2%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 34,7% Selektivität C3–C8(ges) 58,4%
Selektivität C9+ 26,0% Selektivität C50+ 2,2%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,8 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,1
1-Olefin/Paraffin C3–C8 2,0

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,72|0,69 αC3−C25,fit 0,71

Umsatz χCO 10,3% Massenbilanz bezgl. χCO 104,3%
Reaktionsrate210 °C 6,7mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 0,7mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.4: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.4
benannt.
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Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - 420°C Reduktion

Tab. D.5: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 4,012 g, mCo = 434mg, V̇COSTP
= 2,11 l h−1, V̇H2,STP = 4,23 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 2790 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,83Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,62(15,0) Gew.-%

Selektivität CH4 12,1% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 45,7% Selektivität Paraffine(o. CH4) 33,9%
Selektivität Alkohole 8,0% Selektivität C5+ 54,4%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 34,3% Selektivität C3–C8(ges) 59,7%
Selektivität C9+ 22,5% Selektivität C50+ 0,4%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,9 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,2
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,7

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,745|0,71 αC3−C25,fit 0,72

Umsatz χCO 12,8% Massenbilanz bezgl. χCO 110,4%
Reaktionsrate210 °C 7,6mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 0,8mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.5: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.5
benannt.
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D.1 Manganmessreihe

Katalysator: 2,0Mn10Co-SiO2

Tab. D.6: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 4,003 g, mCo = 441mg, V̇COSTP
= 1,75 l h−1, V̇H2,STP = 3,44 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 3460 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 11,02Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 2,31(21,0) Gew.-%

Selektivität CH4 11,3% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 42,7% Selektivität Paraffine(o. CH4) 30,2%
Selektivität Alkohole 15,2% Selektivität C5+ 45,6%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 34,6% Selektivität C3–C8(ges) 64,2%
Selektivität C9+ 16,0% Selektivität C50+ 0,8%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
1,0 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,3
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,9

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,69|0,66 αC3−C25,fit 0,68

Umsatz χCO 13,7% Massenbilanz bezgl. χCO 95,8%
Reaktionsrate210 °C 6,7mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 0,7mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.6: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.6
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 2,5Mn10Co-SiO2

Probleme mit der Analytik im Bereich C6–C12!

Tab. D.7: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 4,004 g, mCo = 406mg, V̇COSTP
= 2,88 l h−1, V̇H2,STP = 5,74 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 1917 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,14Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 2,55(25,1) Gew.-%

Selektivität CH4 9,6% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 40,5% Selektivität Paraffine(o. CH4) 35,9%
Selektivität Alkohole 14,0% Selektivität C5+ 59,0%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 30,9% Selektivität C3–C8(ges) 55,1%
Selektivität C9+ 31,7% Selektivität C50+ 1,4%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,8 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,0
1-Olefin/Paraffin C3–C8 2,0

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,76|0,73 αC3−C25,fit 0,71

Umsatz χCO 11,1% Massenbilanz bezgl. χCO 114,2%
Reaktionsrate210 °C 9,6mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 1,0mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.7: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.7
benannt.

- 234 -



D.1 Manganmessreihe

Katalysator: 5,4Mn10Co-SiO2

Tab. D.8: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 4,996 g, mCo = 532mg, V̇COSTP
= 3,02 l h−1, V̇H2,STP = 6,13 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 2367 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,65Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 5,75(54,0) Gew.-%

Selektivität CH4 9,9% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 41,2% Selektivität Paraffine(o. CH4) 30,8%
Selektivität Alkohole 17,5% Selektivität C5+ 48,5%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 33,8% Selektivität C3–C8(ges) 63,4%
Selektivität C9+ 17,3% Selektivität C50+ 0,2%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
1,0 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,3
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,8

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,71|0,68 αC3−C25,fit 0,68

Umsatz χCO 12,9% Massenbilanz bezgl. χCO 101,7%
Reaktionsrate210 °C 9,0mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 1,0mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.8: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.8
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

D.2 Eisenmessreihe

Katalysator: Fe-Sinterkatalysator - CO-Feed

Tab. D.9: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 8,002 g, mFe = 4,652 g, V̇COSTP
= 9,98 l h−1, V̇H2,STP = 20,01 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 6186 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO2.

Beladung Fe 58,15Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 8,85(15,2) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 3,21(5,5) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,77(6,5) Gew.-%

Selektivität CH4 2,2(2,9) % Selektivität CO2 22,9%
Selektivität Olefine(ges) 30,6(39,8) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 37,3(48,3) %
Selektivität Alkohole 6,2(8,0) % Selektivität C5+ 63,5(82,4) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 11,3(14,6) % Selektivität C3–C8(ges) 23,7(30,8) %
Selektivität C9+ 49,9(64,7) % Selektivität C50+ 18,4(23,9) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,5 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,6
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,8

αC3−C8 |αC12−C25 0,72|0,86 Znum|Z 0,58|0,71
ᾱ 0,83

Umsatz χCO 11,0% Massenbilanz bezgl. χCO 93,3%
Reaktionsrate220 °C 2,9mmolCO kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate220 °C 1,7mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.9: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter
Tabelle D.9 benannt.
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D.2 Eisenmessreihe

Katalysator: Fe-Sinterkatalysator - CO2-Feed

Tab. D.10: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 8,002 g, mFe = 4,652 g, V̇CO2,STP

= 6,26 l h−1, V̇H2,STP = 13,2 l h−1, H2/CO2 = 2,1 , pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 9533 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO.

Beladung Fe 58,15Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 8,85(15,2) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 3,21(5,5) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,77(6,5) Gew.-%

Selektivität CH4 5,2(9,8) % Selektivität CO 46,9%
Selektivität Olefine(ges) 20,9(39,3) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 20,1(37,9) %
Selektivität Alkohole 5,1(9,6) % Selektivität C5+ 32,8(61,7) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 10,8(20,4) % Selektivität C3–C8(ges) 19,8(37,3) %
Selektivität C9+ 21,9(41,2) % Selektivität C50+ 3,0(5,6) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,7 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,8
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,7

αC3−C8 |αC12−C25 0,70|0,90 Znum|Z 0,81|0,76
ᾱ 0,82

Umsatz χCO2 7,3% Massenbilanz bezgl. χCO2 87,1%
Reaktionsrate220 °C 1,2mmolCO2 kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate220 °C 0,7mmolCO2 kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.10: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie
unter Tabelle D.10 benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: Fe-Sinterkatalysator - CO-Feed - 250°C

Tab. D.11: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 1,002 g, mFe = 0,583 g, V̇COSTP
= 9,50 l h−1, V̇H2,STP = 18,72 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 250 °C,
τ ′ ≈ 776 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO2.

Beladung Fe 58,15Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 8,85(15,2) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 3,21(5,5) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,77(6,5) Gew.-%

Selektivität CH4 3,7(5,0) % Selektivität CO2 26,7%
Selektivität Olefine(ges) 38,4(52,4) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 23,4(31,9) %
Selektivität Alkohole 6,9(9,4) % Selektivität C5+ 52,5(71,6) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 13,9(19,0) % Selektivität C3–C8ges 29,7(40,5) %
Selektivität C9+ 34,7(47,4) % Selektivität C50+ 2,4(3,3) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
1,1 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,3
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,5

αC3−C8 |αC12−C25 0,71|0,84 Znum|Z 0,43|0,71
ᾱ 0,80

Umsatz χCO 10,0% Massenbilanz bezgl. χCO 114,3%
Reaktionsrate250 °C 19,9mmolCO kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate250 °C 11,6mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.11: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie
unter Tabelle D.11 benannt.
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D.2 Eisenmessreihe

Katalysator: Fe-Sinterkatalysator - CO2-Feed - 250°C

Probleme mit der Analytik im Bereich C7–C12!

Tab. D.12: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 1,002 g, mFe = 0,583 g, V̇CO2,STP

= 5,08 l h−1, V̇H2,STP = 8,6 l h−1, H2/CO2 = 1,7 , pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 250 °C,
τ ′ ≈ 1601 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO.

Beladung Fe 58,15Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 8,85(15,2) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 3,21(5,5) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,77(6,5) Gew.-%

Selektivität CH4 5,9(14,3) % Selektivität CO 58,5%
Selektivität Olefine(ges) 17,9(43,1) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 10,6(25,6) %
Selektivität Alkohole 5,4(13,1) % Selektivität C5+ 17,9(43,1) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 9,6(23,4) % Selektivität C3–C8ges 16,9(40,7) %
Selektivität C9+ 11,0(26,6) % Selektivität C50+ 1,0(2,4) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,9 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,3
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,9

αC3−C8 |αC12−C25 0,62|0,83 Znum|Z 0,89|0,86
ᾱ 0,79

Umsatz χCO2 10,4% Massenbilanz bezgl. χCO2 85,1%
Reaktionsrate250 °C 11,1mmolCO2 kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate250 °C 6,5mmolCO2 kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.12: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie
unter Tabelle D.12 benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 15Mn-Fe-Sinterkatalysator - CO-Feed

Tab. D.13: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 1,038 g, mFe = 0,591 g, V̇COSTP
= 3,28 l h−1, V̇H2,STP = 6,69 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 2362 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO2.

Beladung Fe 56,90Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 8,67(15,2) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 2,63(4,6) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,74(6,6) Gew.-%
Beladung Mn (rel. Fe) 9,42(16,6) Gew.-%

Selektivität CH4 4,0(5,0) % Selektivität CO2 20,4%
Selektivität Olefine(ges) 33,0(41,5) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 29,3(36,8) %
Selektivität Alkohole 12,7(16,0) % Selektivität C5+ 55,5(69,7) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 14,8(18,6) % Selektivität C3–C8ges 36,5(45,8) %
Selektivität C9+ 32,8(41,2) % Selektivität C50+ 1,2(1,5) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,8 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,9
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,0

αC3−C8 |αC12−C25 0,765|0,81 Znum|Z 0,55|0,57
ᾱ 0,80

Umsatz χCO 11,6% Massenbilanz bezgl. χCO 93,16%
Reaktionsrate220 °C 7,9mmolCO kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate220 °C 4,5mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.13: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie
unter Tabelle D.13 benannt.
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D.2 Eisenmessreihe

Katalysator: 15Mn-Fe-Sinterkatalysator - CO2-Feed

Tab. D.14: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 1,038 g, mFe = 0,591 g, V̇CO2,STP

= 3,3 l h−1, V̇H2,STP = 6,5 l h−1, H2/CO2 = 2,1 , pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 250 °C,
τ ′ ≈ 2394 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO.

Beladung Fe 56,90Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 8,67(15,2) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 2,63(4,6) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,74(6,6) Gew.-%
Beladung Mn (rel. Fe) 9,42(16,6) Gew.-%

Selektivität CH4 19,4(29,1) % Selektivität CO 33,5%
Selektivität Olefine(ges) 9,7(14,6) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 30,3(45,5) %
Selektivität Alkohole 7,1(10,7) % Selektivität C5+ 17,4(26,1) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 4,8(7,2) % Selektivität C3–C8ges 28,1(42,2) %
Selektivität C9+ 5,6(8,5) % Selektivität C50+ 0,8(1,3) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,1 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,2
1-Olefin/Paraffin C3–C8 0,3

αC3−C8 |αC12−C25 0,58|0,79 Znum|Z 0,86|0,89
ᾱ 0,73

Umsatz χCO2 11,5% Massenbilanz bezgl. χCO2 107,8%
Reaktionsrate220 °C 7,9mmolCO2 kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate220 °C 4,5mmolCO2 kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.14: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie
unter Tabelle D.14 benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 30Mn-Fe-Sinterkatalysator - CO-Feed

Tab. D.15: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 8,000 g, mFe = 3,913 g, V̇COSTP
= 10,00 l h−1, V̇H2,STP = 20,11 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 5182 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO2.

Beladung Fe 48,91Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 7,39(15,1) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 2,29(4,7) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,20(6,5) Gew.-%
Beladung Mn (rel. Fe) 15,53(31,8) Gew.-%

Selektivität CH4 1,9(2,2) % Selektivität CO2 16,6%
Selektivität Olefine(ges) 24,1(28,9) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 50,3(60,3) %
Selektivität Alkohole 7,2(8,6) % Selektivität C5+ 77,7(93,1) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 7,9(9,5) % Selektivität C3–C8ges 18,7(22,4) %
Selektivität C9+ 65,7(78,8) % Selektivität C50+ 31,4(37,6) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,3 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,3
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,4

αC3−C8 |αC12−C25 0,79|0,86 Znum|Z 0,40|0,59
ᾱ 0,85

Umsatz χCO 11,2% Massenbilanz bezgl. χCO 110,6%
Reaktionsrate220 °C 3,5mmolCO kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate220 °C 1,7mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.15: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie
unter Tabelle D.15 benannt.

- 242 -



D.2 Eisenmessreihe

Katalysator: 30Mn-Fe-Sinterkatalysator - CO2-Feed

Tab. D.16: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150µm, mKat. = 8,000 g, mFe = 3,913 g, V̇CO2,STP

= 7,5 l h−1, V̇H2,STP = 15,6 l h−1, H2/CO2 = 2,1 , pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 250 °C,
τ ′ ≈ 6755 kgFe sm−3, Vollkatalysator, Selektivitäten in Klammern unter Vernachlässigung von
CO.

Beladung Fe 48,91Gew.-% Beladung Cu (rel. Fe) 7,39(15,1) Gew.-%
Beladung K (rel. Fe) 2,29(4,7) Gew.-% Beladung Zn (rel. Fe) 3,20(6,5) Gew.-%
Beladung Mn (rel. Fe) 15,53(31,8) Gew.-%

Selektivität CH4 17,3(28,1) % Selektivität CO 38,4%
Selektivität Olefine(ges) 8,8(14,3) % Selektivität Paraffine(o. CH4) 28,6(46,5) %
Selektivität Alkohole 6,8(11,1) % Selektivität C5+ 17,4(28,3) %
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 4,3(6,9) % Selektivität C3–C8ges 25,1(40,8) %
Selektivität C9+ 6,9(11,2) % Selektivität C50+ 2,1(3,4) %

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,1 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,2
1-Olefin/Paraffin C3–C8 0,3

αC3−C8 |αC12−C25 0,58|0,86 Znum|Z 0,91|0,92
Znum ᾱ 0,73

Umsatz χCO2 6,7% Massenbilanz bezgl. χCO2 90,9%
Reaktionsrate220 °C 1,6mmolCO2 kg−1

Fe s−1

Reaktionsrate220 °C 0,8mmolCO2 kg−1
Kat. s−1

0 5 10 15 20 25

0,00

0,05

0,10

0,15

0,20

0,25

0,30

0,35

N
or

m
. M

as
se

na
nt

ei
l i

n 
g C

,i g
-1 C

,g
es

Anzahl Kohlenstoffatome

Paraffine Olefine Alkohole

aC3-C8 = 0,58

aC12-C25 = 0,86

Znum = 0,91

C3 C4 C5 C6 C7 C8

0

20

40

60

80

100

64 57 55 63 75 82

23 29
23

15
7

29
16 10 9 6 5

7 5 6 5 4 6

M
as

se
na

nt
ei

l i
n 

G
ew

.-%
C

i-OlefineParaffine 1-Olefine Alkohole

Abb. D.16: Links: SF-Verteilung samt β(αC3−C8 ,αC12−C25 )
, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für

C3–C8. Bei der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche
Abweichungen von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie
unter Tabelle D.16 benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

D.3 Weitere Versuche zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - 220 °C

Feinkornkatalysator aus Grobkorn (Nassimprägnierung) hergestellt (Abbildung D.19 und Tabelle
D.19).

Tab. D.17: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 4,810 g, mCo = 561mg, V̇COSTP
= 5,15 l h−1, V̇H2,STP = 9,87 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 1488 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 11,67Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,84(15,8) Gew.-%

Selektivität CH4 10,8% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 47,2% Selektivität Paraffine(o. CH4) 32,7%
Selektivität Alkohole 8,7% Selektivität C5+ 55,3%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 37,8% Selektivität C3–C8ges 59,9%
Selektivität C9+ 23,1% Selektivität C50+ 1,4%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
1,0 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,4
1-Olefin/Paraffin C3–C8 2,2

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,75|0,71 αC3−C25,fit 0,72

Umsatz χCO 14,6% Massenbilanz bezgl. χCO 107,3%
Reaktionsrate220 °C 16,4mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 1,9mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.17: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.17
benannt.
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D.3 Weitere Versuche zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - Grobkorn - Porenvolumenimprägnierung

Tab. D.18: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP = 1,6mm, mKat. = 5,011 g, mCo = 556mg, V̇COSTP
= 10,23 l h−1, V̇H2,STP = 20,40 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 729 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 11,10Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,74(15,6) Gew.-%

Selektivität CH4 19,4% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 11,4% Selektivität Paraffine(o. CH4) 65,9%
Selektivität Alkohole 2,6% Selektivität C5+ 64,7%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 7,1% Selektivität C3–C8ges 34,6%
Selektivität C9+ 42,4% Selektivität C50+ 3,8%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,1 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,1
1-Olefin/Paraffin C3–C8 0,3

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,84|0,76 αC3−C25,fit 0,81

Umsatz χCO 11,5% Massenbilanz bezgl. χCO 98,2%
Reaktionsrate220 °C 25,8mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 2,9mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.18: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.18
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - Grobkorn - Nassimprägnierung

Tab. D.19: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP = 1,6mm, mKat. = 4,961 g, mCo = 579mg, V̇COSTP
= 10,23 l h−1, V̇H2,STP = 20,68 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 747 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 11,67Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,84(15,8) Gew.-%

Selektivität CH4 17,9% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 13,1% Selektivität Paraffine(o. CH4) 66,1%
Selektivität Alkohole 2,4% Selektivität C5+ 65,9%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 8,0% Selektivität C3–C8ges 37,0%
Selektivität C9+ 41,6% Selektivität C50+ 2,4%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,1 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,2
1-Olefin/Paraffin C3–C8 0,3

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,84|0,76 αC3−C25,fit 0,81

Umsatz χCO 13,2% Massenbilanz bezgl. χCO 118,4%
Reaktionsrate220 °C 28,5mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 3,3mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.19: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.19
benannt.
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D.3 Weitere Versuche zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - Grobkorn - Reproduktion Nassimprägnierung

Tab. D.20: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP = 1,6mm, mKat. = 1,997 g, mCo = 233mg, V̇COSTP
= 5,08 l h−1, V̇H2,STP = 10,19 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 584 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 11,67Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,84(15,8) Gew.-%

Selektivität CH4 18,0% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 13,0% Selektivität Paraffine(o. CH4) 66,1%
Selektivität Alkohole 2,4% Selektivität C5+ 66,2%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 7,4% Selektivität C3–C8ges 33,5%
Selektivität C9+ 44,6% Selektivität C50+ 0,9%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,1 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,2
1-Olefin/Paraffin C3–C8 0,3

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,84|0,77 αC3−C25,fit 0,82

Umsatz χCO 11,0% Massenbilanz bezgl. χCO 99,0%
Reaktionsrate220 °C 29,1mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 3,4mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.20: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.20
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - Mittelkorn

Tab. D.21: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≈ 0,8mm, mKat. = 4,000 g, mCo = 444mg, V̇COSTP
= 5,70 l h−1, V̇H2,STP = 11,45 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 1042 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 11,10Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,74(15,6) Gew.-%

Selektivität CH4 12,2% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 48,3% Selektivität Paraffine(o. CH4) 30,8%
Selektivität Alkohole 8,0% Selektivität C5+ 50,9%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 39,5% Selektivität C3–C8ges 60,9%
Selektivität C9+ 19,7% Selektivität C50+ 0,9%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
1,1 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,5
1-Olefin/Paraffin C3–C8 2,4

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,73|0,69 αC3−C25,fit 0,71

Umsatz χCO 9,8% Massenbilanz bezgl. χCO 103,8%
Reaktionsrate220 °C 15,3mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 1,7mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.21: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.21
benannt.
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D.3 Weitere Versuche zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - PEG-Beschichtet

Tab. D.22: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≈ 0,8mm, mKat. = 5,000 g, mCo = 465mg, V̇COSTP
= 5,65 l h−1, V̇H2,STP = 11,35 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 1091 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 9,30Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,43(15,4) Gew.-%
Porenfüllgrad (Vol.-%) 24,5% PEG Mb 2050

Selektivität CH4 11,2% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 49,3% Selektivität Paraffine(o. CH4) 35,7%
Selektivität Alkohole 2,8% Selektivität C5+ 70,3%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 27,4% Selektivität C3–C8ges 42,5%
Selektivität C9+ 42,9% Selektivität C50+ 1,0%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,8 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,1
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,9

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,84|0,79 αC3−C25,fit 0,81

Umsatz χCO 11,9% Massenbilanz bezgl. χCO 101,5%
Reaktionsrate220 °C 17,6mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 1,6mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.22: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.22
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 3,0Mn20Co-SiO2

Tab. D.23: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 3,002 g, mCo = 554mg, V̇COSTP
= 7,62 l h−1, V̇H2,STP = 15,3 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 982 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 18,44Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 2,89(15,7) Gew.-%

Selektivität CH4 13,6% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 28,3% Selektivität Paraffine(o. CH4) 52,7%
Selektivität Alkohole 4,6% Selektivität C5+ 60,2%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 22,1% Selektivität C3–C8ges 48,2%
Selektivität C9+ 32,8% Selektivität C50+ 1,7%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,4 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,5
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,0

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,79|0,74 αC3−C25,fit 0,76

Umsatz χCO 12,2% Massenbilanz bezgl. χCO 92,9%
Reaktionsrate220 °C 20,2mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 3,8mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.23: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.23
benannt.
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D.3 Weitere Versuche zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 4,5Mn30Co-SiO2

Tab. D.24: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 1,794 g, mCo = 489mg, V̇COSTP
= 4,20 l h−1, V̇H2,STP = 8,24 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 1564 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 27,24Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 4,29(15,7) Gew.-%

Selektivität CH4 11,6% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 44,2% Selektivität Paraffine(o. CH4) 33,9%
Selektivität Alkohole 9,6% Selektivität C5+ 51,1%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 36,2% Selektivität C3–C8ges 59,7%
Selektivität C9+ 21,3% Selektivität C50+ 0,3%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,9 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,2
1-Olefin/Paraffin C3–C8 2,0

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,73|0,71 αC3−C25,fit 0,71

Umsatz χCO 11,9% Massenbilanz bezgl. χCO 102,3%
Reaktionsrate220 °C 12,5mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate220 °C 3,4mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.24: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.24
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 1,0Cu2,0Mn10Co-SiO2

Tab. D.25: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 4,012 g, mCo = 435mg, V̇COSTP
= 0,86 l h−1, V̇H2,STP = 1,72 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 210 °C,
τ ′ ≈ 6201 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,85Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 2,16(19,9) Gew.-%
Beladung Cu 1,00(9,2) Gew.-%

Selektivität CH4 17,2% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 33,8% Selektivität Paraffine(o. CH4) 32,6%
Selektivität Alkohole 17,7% Selektivität C5+ 31,3%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 28,8% Selektivität C3–C8ges 61,4%
Selektivität C9+ 8,5% Selektivität C50+ 0,4%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,6 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,9
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,5

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,61|0,59 αC3−C25,fit 0,55

Umsatz χCO 9,3% Massenbilanz bezgl. χCO 103,1%
Reaktionsrate210 °C 2,4mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 0,2mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.25: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.25
benannt.
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D.3 Weitere Versuche zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 0,3Pt10Co-Al2O3

Standardkatalysator des Lehrstuhl für Chemische Verfahrenstechnik der Universität Bayreuth
zur Überprüfung von FTS-Anlagen.

Tab. D.26: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 1,223 g, mCo = 122mg, V̇COSTP
= 5,1 l h−1, V̇H2,STP = 10,15 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 20bar|2MPa, ϑReaktor = 220 °C,
τ ′ ≈ 320 kgCo sm−3, Träger = Al2O3.

Beladung Co 10Gew.-% Beladung Pt (rel. Co) 0,3(3) Gew.-%

Selektivität CH4 10,4% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 35,9% Selektivität Paraffine(o. CH4) 47,7%
Selektivität Alkohole 5,8% Selektivität C5+ 75,6%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 21,4% Selektivität C3–C8ges 34,3%
Selektivität C9+ 53,2% Selektivität C50+ 3,1%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,5 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

0,6
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,9

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,85|0,81 αC3−C25,fit 0,83

Umsatz χCO 11,8% Massenbilanz bezgl. χCO 109,6%
Reaktionsrate210 °C 60,0 mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate210 °C 6,0mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.26: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.26
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

D.4 Druckvariation zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - 12 bar

Tab. D.27: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 7,517 g, mCo = 814mg, V̇COSTP
= 4,69 l h−1, V̇H2,STP = 9,40 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 12bar|1,2MPa, ϑReaktor = 215 °C,
τ ′ ≈ 1397 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,83Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,624(15,0) Gew.-%

Selektivität CH4 11,9% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 44,8% Selektivität Paraffine(o. CH4) 36,4%
Selektivität Alkohole 6,9% Selektivität C5+ 61,6%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 33,0% Selektivität C3–C8ges 51,7%
Selektivität C9+ 32,2% Selektivität C50+ 0%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,9 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,1
1-Olefin/Paraffin C3–C8 2,3

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,78|0,74 αC3−C25,fit 0,76

Umsatz χCO 12,2% Massenbilanz bezgl. χCO 93,1%
Reaktionsrate215 °C 9,3mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate215 °C 1,0mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.27: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.27
benannt.
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D.4 Druckvariation zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - 23 bar

Tab. D.28: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 7,517 g, mCo = 814mg, V̇COSTP
= 6,65 l h−1, V̇H2,STP = 19,98 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 23bar|2,3MPa, ϑReaktor = 215 °C,
τ ′ ≈ 1416 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,83Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,624(15,0) Gew.-%

Selektivität CH4 11,0% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 38,9% Selektivität Paraffine(o. CH4) 37,3%
Selektivität Alkohole 10,0% Selektivität C5+ 57,5%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 31,1% Selektivität C3–C8ges 51,4%
Selektivität C9+ 30,7% Selektivität C50+ 2,9%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,8 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,1
1-Olefin/Paraffin C3–C8 2,1

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,77|0,72 αC3−C25,fit 0,74

Umsatz χCO 10,2% Massenbilanz bezgl. χCO 97,4%
Reaktionsrate215 °C 11,1mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate215 °C 1,2mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.28: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.28
benannt.
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Anhang D Aktivitäts- und Selektivitätsdaten der untersuchten Katalysatoren

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - 34 bar

Tab. D.29: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 7,517 g, mCo = 814mg, V̇COSTP
= 4,44 l h−1, V̇H2,STP = 8,90 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 34bar|3,4MPa, ϑReaktor = 215 °C,
τ ′ ≈ 4180 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,83Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,624(15,0) Gew.-%

Selektivität CH4 13,0% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 47,6% Selektivität Paraffine(o. CH4) 31,3%
Selektivität Alkohole 10,8% Selektivität C5+ 48,3%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 38,4% Selektivität C3–C8ges 66,0%
Selektivität C9+ 16,4% Selektivität C50+ 0%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
1,0 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,5
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,9

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,70|0,68 αC3−C25,fit 0,70

Umsatz χCO 14,4% Massenbilanz bezgl. χCO 100,0%
Reaktionsrate215 °C 10,4mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate215 °C 1,1mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.29: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.29
benannt.
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D.4 Druckvariation zu 1,5Mn10Co-SiO2

Katalysator: 1,5Mn10Co-SiO2 - 40 bar

Tab. D.30: Reaktionsbedingungen: s. a. Kapitel D, dP ≤ 150 µm, mKat. = 6,921 g, mCo = 750mg, V̇COSTP
= 6,85 l h−1, V̇H2,STP = 13,69 l h−1, H2/CO = 2, pReaktor = 40bar|4,0MPa, ϑReaktor = 215 °C,
τ ′ ≈ 882 kgCo sm−3, Träger = SiO2.

Beladung Co 10,83Gew.-% Beladung Mn (rel. Co) 1,624(15,0) Gew.-%

Selektivität CH4 15,4% Selektivität CO2 < 1%
Selektivität Olefine(ges) 43,3% Selektivität Paraffine(o. CH4) 32,1%
Selektivität Alkohole 9,2% Selektivität C5+ 45,3%
Selektivität C3–C8(1-Ole.) 33,6% Selektivität C3–C8ges 60,2%
Selektivität C9+ 17,52% Selektivität C50+ 0%

1-Olefin/Paraffin (ges,m.CH4)
0,9 1-Olefin/Paraffin (ges,o.CH4)

1,3
1-Olefin/Paraffin C3–C8 1,7

αC5+o. CH4,GC|αC5+MB 0,70|0,66 αC3−C25,fit 0,71

Umsatz χCO 11,9% Massenbilanz bezgl. χCO 83,3%
Reaktionsrate215 °C 14,5mmolCO kg−1

Co s−1

Reaktionsrate215 °C 1,6mmolCO kg−1
Kat. s−1
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Abb. D.30: Links: SF-Verteilung samt αC3−C25,fit, Rechts: normierte Fraktionsverteilung für C3–C8. Bei
der Fraktionsverteilung wurden Werte < 1Gew.-%C vernachlässigt, mögliche Abweichungen
von 100Gew.-%C sind bedingt durch Rundung. Reaktionsbedingungen wie unter Tabelle D.30
benannt.
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