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1. Einfiihrung und Motivation

1. Einfiihrung und Motivation

Die Anfang des 20. Jahrhunderts von Sabatier und Senderens [1] entdeckte CO-Methanisierung
fiihrte in den 1920er Jahren zur Entwicklung der Fischer-Tropsch Synthese durch Franz
Fischer und Hans Tropsch. Dieser Prozess findet seit nunmehr 80 Jahren seine technische

Anwendung und kann in folgende Schritte unterteilt werden [2, 3]:

1. Synthesegaserzeugung aus Kohle, Erdgas oder Biomasse, Entschwefelung des Syn-

thesegases

2. Fischer-Tropsch Oberflichenpolymerisation an Katalysatoren der Gruppe VIII, zur
Bildung von 1-Olefinen und n-Paraffinen versch. Kettenlange

3. Auftrennung und Aufarbeitung der Produkte

Als technische Produkte sind Benzin, Diesel und Wachs-Fraktionen zu verstehen. Die
kurzkettigen Fraktionen dienen hiufig als Edukte fiir die chemische Industrie, wahrend
langkettige Wachse katalytisch besonders selektiv zu Diesel- und Benzin-Kraftstoffen ge-
crackt werden konnen. Die dadurch erhaltenen Kraftstoffe sind denen der klassischen
Erddlverarbeitung in Reinheit und Qualitdt deutlich iiberlegen. Sie haben eine sehr en-
ge Kettenldngenverteilung und enthalten keinen Schwefel. Im Zuge der Erzeugung von
chemischen Grundprodukten wurde in den letzten Jahren auch die Zumischung von Am-
moniak zur Fischer-Tropsch Synthese zur Erzeugung von Aminen, Nitrilen und Amiden
untersucht [4, 5]. Diese stellen high value Produkte dar und kdnnen fiir die Erzeugung
von Pharmazeutika, Farben und Lacken oder Diingemitteln verwendet werden.

Die Verfahren werden haufig auch nach ihrem Einsatzprodukt Coal to Liquid (CTL) fiir
Kohle, Gas to Liquid (GTL) fiir Erdgas und Biomass to Liquid (BTL) fiir Biomasse,
bezeichnet. Mit Ausnahme der Nutzung von Biomasse wird dabei jedoch nach wie vor
ein auf fossiler, nicht regenerativer Energie basierendes Produkt erhalten und bei seiner
Nutzung COs in die Atmosphiare ausgestoRen. Es besteht ein gesellschaftlicher Konsens,
dass die Klimaerwdrmung zumindest eine anthropologische Beschleunigung durch ver-
mehrte Nutzung fossiler Brennstoffe und Waldrodung erfahren hat [6]. Die Reduktion
der AusstoRe, die Speicherung oder die Nutzung von C'Os sind Themen, die die gesamte
Gesellschaft beschaftigen.




1. Einfiihrung und Motivation

1.1. Rohstoff Kohlenstoffdioxid

Der Klimawandel, die immer knapper werdenden fossilen Brennstoffe sowie eine stabile
Energieversorgung stellen eine grole Herausforderung besonders an die Forschung. Dabei
steht vor allem die Energiewende und langfristig die Nutzung vom klimaschadlichem C' O,
als Ausgangsstoff im Vordergrund. Dieser kiinstliche C'Os-Kreislauf wiirde den gescha-
digten natiirlichen C-Kreislauf der Erde entlasten.

Die 6kologischen Interessen verbunden mit der aktuellen Gesetzesentwicklung lassen das
Thema der C'O2-Nutzung auch fiir die Wirtschaft interessant und rentabel werden. So
beschéftigt sich zum Beispiel Sunfire intensiv mit diesen Verfahren, basierend auf CO,
und H>O. Die Verfahren Power to Gas und Power to liquid stellen dabei vielverspre-
chende Verfahren dar, iiber die einerseits erneuerbare Fliissigkraftstoffe gewonnen sowie
alternative Energiespeicher geschaffen werden konnen.

Ein Schema beider Verfahren findet sich in Abbildung 1.1.

Atmosphare, Biogas, Kalkbrennerei

co, CO+H,
|
0, H, g
0 <
- w
8
I:> ‘ % % g S _(CHZ)n_
E
‘ [
H,0-Dampf
Regenerative ’ Elektrolyse ‘ ’ Dampfelektrolyse ‘ ’ Fischer-Tropsch ‘
Energiequellen
(Wind, Sonne ...)
(a)
Atmosphare, Biogas, Kalkbrennerei
co,
Elektrische
E:> " Energie,
E | Warme

H,0-Dampf
Regenerative l Elektrolyse ‘ l Methanisierung ‘ l Speicherung ‘ l Brennstoffzelle
Energiequellen
(Wind, Sonne ...)

(b)

Abbildung 1.1.: Konzepte zur COs Nutzung der Firma Sunfire:1.1a- Power to
liquid, 1.1b- Power to gas




1. Einfiihrung und Motivation

Biogasanlage, (Bis zu 2000 ppm Ammoniak)
Biomasse

@ Einfluss von Ammoniak ?

-

0, H, )
Y]
| 0 3
== [
ol % § [—— HCHyn-
E | |® g
H,0-Dampf
Regenerative ’ Elektrolyse ‘ ’ Fischer-Tropsch ‘
Energiequellen
(Wind, Sonne ...)

Abbildung 1.2.: Schema einer direkten Nutzung von COy: COs to liquid

Bei dem Konzept Power to Liquid sollen mit COs und H5O mittels erneuerbarer Energie
und durch die Nutzung der hocheffizienten Hochtemperatur-Wasserdampf-Elektrolyse
Kraftstoffe erzeugt werden. Dabei wird zundchst Wasserstoff aus der Elektrolyse von
Wasser gewonnen und im Anschluss C'O, iiber eine Konvertierung zu Synthesegas umge-
setzt. Als C'O2-Quellen kommen neben der Biomasse, Kraftwerksabgase oder chemische
Betriebe wie Kalkbrennerei oder Rastereien in Frage. Selbst die Nutzung des im Meerwas-
ser gespeicherten C'O2 wird von der US Navy untersucht [7]. Durch eine anschlieBende
Fischer-Tropsch Reaktion wird das Synthesegas zu Benzin und Diesel umgesetzt.

Beim Power to Gas-Konzept wird anstelle der Konvertierung das COs direkt mit Hy zu
Methan umgesetzt. Das Methan kann dann in groen Tanks gespeichert und bei Bedarf
zu elektrischer Energie oder Warme umgewandelt werden. Diese Form der Speicherung
ermdglicht eine zeitliche Entkopplung von Erzeugung und Verbrauch und wiirde demnach
die Stromnetze entlasten. Dies ist besonders wichtig fiir die effiziente Nutzung erneuer-
barer Energien, deren Ausbeute nicht kalkulierbar ist.

Ein weiterer Vorteil ist der schwefelfreie sowie infrastruktur- und motorenkompatible Fliis-
sigkraftstoff, der aus dem Fischer-Tropsch Verfahren entsteht. Zudem bietet das Ver-
fahren die Moglichkeit, groBe Mengen an C'O; in einen kiinstlichen COy Kreislauf zu
iiberfiihren.

Der Wirkungsgrad der Verfahren wird von der Firma Sunfire auf ca. 70 % geschatzt.
Ein groRer Anteil des Wirkungsgrades geht beim Gas-to-fuel-Verfahren vor allem bei der
Erzeugung von Synthesegas verloren. Dieser energieaufwindige Prozess betragt in der
klassischen Fischer-Tropsch Synthese ca. 30 % der Gesamtenergiekosten [3]. Aus diesem
Grunde ist es sehr interessant, auch die direkte Umsetzung von C'O3 zu hdheren Kohlen-
wasserstoffen in Betracht zu ziehen. Ein mdgliches Schema dieser direkten C'O2-Nutzung
ist in Abb. 1.2 dargestellt.

Ein weiterer wichtiger Punkt bei der Nutzung von C'Oy aus regenerativen Quellen wie
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der Biomasse (Biomass to Liquid BTL) ist der Einfluss von Verunreinigungen. Das Syn-
thesegas enthalt haufig Schwefelverbindungen sowie einen nicht unerheblichen Teil Am-
moniak. Eine Bewertung des Einflusses von Ammoniak auf die Fischer-Tropsch Reaktion
ist Gegenstand aktueller wissenschaftlicher Literatur. Der Einfluss von Ammoniak auf die
direkte Aktivierung von C'Os ist bisher nicht erforscht.

Die Aktivierung von C'O stellt thermodynamisch eine groe Herausforderung dar [8]. Die
hohe thermodynamische Stabilitdt des Edukts kann entweder durch energiereiche Reak-
tanden, subsequente Hydrierung von Doppelbindungen oder die Bildung von mindestens
zwei Molen H50 pro Molekiil CO5 ausgeglichen werden. Auf die Methanisierung und
die Fischer-Tropsch Reaktion von C'Os treffen der erste und letzte Punkt zu, doch ein
Katalysator ist notwendig, um die Reaktion zu beschleunigen. Die Kenntnis liber den Me-
chanismus der CO5-Aktivierung und die Entwicklung eines geeigneten Katalysators, der
iiber die Methanbildung hinaus Fischer-Tropsch Produkte bildet, stellen dabei die gréR-
te wissenschaftliche Herausforderung dar. Die Schaffung eines kiinstlichen C-Kreislaufes

durch die direkte Nutzung von C'O5 ware wiinschenswert.

1.2. Ziele der Arbeit

Ziel der vorliegenden Arbeit war es, die Nutzung von CO5 als Edukt fiir die Fischer-
Tropsch Reaktion zu erproben und geeignete Bedingungen fiir die Aktivierung zu finden.
Vor allem die technisch relevanten Katalysatoren Fe und Co sollten auf ihre Eignung zur
C'Os Aktivierung untersucht werden. Relevante Einfliisse durch Trager und Promotoren
sollen beleuchtet werden. Ein weiterer wichtiger Punkt ist der Einfluss von Ammoniak
auf die Fischer-Tropsch Synthese mit Kohlendioxid. Dies wurde bereits fiir CO als Edukt
untersucht und die Bildung von N-haltigen Verbindungen aus Oxygenaten konnte belegt
werden. Aufgrund des héheren Anteils an O in dem C'O5 basierten Synthesegas scheint
die Bildung groBerer Mengen an Oxygenaten nicht unwahrscheinlich. Daher sollen die
gemachten Ergebnisse der Ammoniak-Nutzung zur Erzeugung von N-haltigen Wertpro-
dukten auf die C'O5-Fischer-Tropsch iibertragen werden.
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2.1. Fischer-Tropsch Synthese

Die Fischer-Tropsch Synthese (FTS) stellt eine alternative Route zur Erzeugung von
Brennstoffen wie Benzin und Diesel wie auch Grundstoffen fiir die chemische Industrie
dar. Als Edukt dient dabei eine Mischung aus Wasserstoff und C'O, das Synthesegas
(Syngas). Zur Herstellung von Synthesegas kommt heutzutage eine ganze Reihe von
Stoffen in Frage. Dies reicht von Methan und dem klassischen Einsatzstoff Kohle bis hin
zu Biomasse. Derzeit rechnet man, dass Methan- und Kohlevorkommen die noch forder-
baren Erdélvorkommen um das etwa 1,5- beziehungsweise das 25-Fache {iberschreiten
[9]. Dabei unberiicksichtigt bleibt die Biomasse als regenerative Quelle fiir die FTS. Fiir
die Wirtschaftlichkeit der FTS spielt heutzutage nicht mehr nur der Rohélpreis, sondern
vor allem auch die politische Situation eine groBe Rolle.

Entwickelt wurde das Verfahren um 1920 durch Franz Fischer und Hans Tropsch. Bis
1938 waren in Deutschland neun Anlagen im Betrieb. Doch nach dem zweiten Weltkrieg
wurde der Betrieb eingestellt und es gab eine Verschiebung zur Petrochemie. Lange Zeit
wurde das Verfahren aus politischen Griinden nur in Stidafrika (Sasol, 1955, 1980, 1982,
1995, 1998) groRtechnisch eingesetzt und weiterentwickelt. Seit der ersten Olkrise in den
1970er Jahren beginnt jedoch ein Umdenken und nicht nur in Siidafrika, sondern auch in
Malaysia (Shell, 1993) und Katar (Sasol, 2006) werden immer gréRere Anlagen in Betrieb
genommen [10].

Die zugrunde liegende Reaktion ist eine exotherme heterogen katalysierte Reaktion von
Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid. Als Katalysator haben Eisen- und Cobalt-Katalysatoren
technische Relevanz. Produkte sind 1-Olefine und n-Paraffine verschiedener Kettenlange,
als Koppelprodukt entsteht Wasser.

nCO + 2nH>0 — (CHy),, + H20 AH® = —158kJ -mol™' (2.1

Die Bildung von Fischer-Tropsch Produkten wird als eine nicht triviale Oberflichenpo-
lymerisation verstanden [11, 12]. Das Kettenwachstum erfolgt aufgrund einer Produkt-
desorptionshemmung der chemisorbierten Kette. Als Hauptprodukte entstehen 1-Olefine
und n-Paraffine verschiedener Kettenlange N. Die Desorption von Paraffinen ist dabei
ca. 5 mal langsamer als die der 1-Olefine [11]. Die Anteile der Olefine/Paraffine ist eine

KenngroRe der FTS. Die Verschiebung dieses Verhiltnisses wird durch die Behinderung
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oder Begiinstigung der Readsorption und Hydrierung der 1-Olefine hervorgerufen [13, 14].
Das Netzwerk mdglicher Reaktionen der adsorbierten Oberflachenspezies Spy, der Ket-
tenlange N ist in Abbildung 2.1 dargestellt. Als Kettenfortschritt wird dabei das lineare

PParaffin
Pparaffin LSO — SPy Poiefin,2

dParaffin dOlefin

Glin.
Sprl —)( SPN —)< SPN—H

gU@TZ’LU.

SpN+1,verzw.

Abbildung 2.1.: Bildungsmechanismus der Fischer-Tropsch Produkte, adaptiert
aus [15]

Wachstum einer Oberflachenspezies Spy mit der Wahrscheinlichkeit g;;,, beschrieben. Als
Nebenreaktion kann mit der Wahrscheinlichkeit gyer».0. €ine Kettenverzweigung auftreten.
Als Abbruchreaktion wird die Desorption als Paraffin Ppg;q ¢ fin, mit der Wahrscheinlich-
keit dpgraf fin, und die Desorption als Olefin, Poyc i, mit der Wahrscheinlichkeit doe fin,
beschrieben. Bei Readsorption des Olefins an einer anderen Spezies Sp}; kann es nicht
nur zur Addition und Bildung eines Paraffins, sondern auch zur Bindungsverschiebung
und zur Bildung eines 2-Olefins kommen. Die Produktverteilung der Hauptprodukte der
Polymerisation kann nach der Anderson-Schulz-Flory (ASF)-Kinetik durch die Ketten-

wachstumswahrscheinlichkeit o beschrieben werden

Wy 11—«
lg( =X )=N-1 ! 2.2
g(W) ga+lg— (2.2)

o — Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
N — Kettenlange
Wx — Massenanteil, der Kettenlange N

W — Gesamtmasse

Die Abbildung 2.2 gibt eine grafische Darstellung der Zusammensetzung bei idealer Ver-
teilung der Produkte nach ASF. Typischerweise wird jedoch eine erhéhte Methanbildung
beobachtet, welches auf verschiedene aktive Zentren am Katalysator zuriickgefiihrt wird.
Einige davon katalysieren kein Kettenwachstum, sondern nur die Bildung von Methan.
Die Bildung von C5 in verringertem Male wird auf die hohe Reaktivitat der primar gebil-

deten C5-Olefine zuriickgefiihrt. Dies macht die Reinsertion in langere Ketten sehr wahr-
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100

Produktanteil [Gew.-%]

0 —— T ' ;
00 o1t 02 03 04 05 06 07 08 09 1,0
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit, a

Abbildung 2.2.: Produktverteilung in Abhéngigkeit der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit o nach ASF, adaptiert aus [16]

scheinlich (Vgl. Abb. 2.1). AuBerdem ist die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit nicht
unabhingig von der Kettenlange, was auf Unterschiede in Diffusion und Léslichkeit zu-
rickzufiihren ist. Zudem hat das Hy-Partialdruck Verhaltnis starken Einfluss auf diese
Sekundarreaktion, wodurch die Bildung der Primarprodukte 1-Olefine benachteiligt wird
[9, 17-19]. Einen Uberblick iiber die relevanten Prozessparameter und deren Einfluss auf
die FTS gibt Tabelle 2.1:

Tabelle 2.1.: Einfluss der Prozessparameter auf die Fischer-Tropsch Synthese,
+ Zunahme , - Abnahme, ~ kein klarer Einfluss, adaptiert aus [20]

Temperatur Druck H;/CO Verweilzeit Kalium

Methan Selektivitat + - + + ,
Kettenwachstum - + - ~ +
Ketten Verzweigung + - ~ ~ .
Olefin Selektivitat ~ ~ - - +
Oxygenat Selektivitét - + - - +
Kohlenstoff Ablagerung + ~ - ~ +
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Die Methanselektivitat steigt typischerweise mit zunehmender Temperatur. Gleichzeitig
sinkt die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit und die Bildung von Oxygenaten. Reak-
tivere Molekiile fiihren zu einer starkeren Kettenverzweigung, aullerdem kommt es zu
einer starkeren Kohlenstoffablagerung auf dem Katalysator. Bei héherem Druck wird in
erster Linie die Wachstumswahrscheinlichkeit erhoht und Methanbildung verringert. Die
Kettenverzweigung nimmt ab. Oxygenate kdnnen vermehrt gebildet werden. Druck und
Temperatur sind Antagonisten der FTS. Eine Erhdhung des Wasserstoffanteils fiihrt zu
einer starkeren Hydrierung der C-Spezies auf der Oberflache und damit zur Bildung von
Methan. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit sinkt. Olefine und Oxygenate werden

vollstandig hydriert.

2.1.1. Produktbildung der Fischer-Tropsch Synthese

Beziiglich der Bildung der Haupt- und Nebenprodukte der Fischer-Tropsch besteht in
der Literatur eine groRe Vielzahl an Bildungsmechanismen, die hiufig jeweils nur eine
Teilmenge der erhaltenen Produkte abbilden. Die prominentesten sind in Abbildung 2.3
dargestellt. Es handelt sich um den Alkyl-Mechanismus, den C'O-Insertions-Mechanismus
und den Enol-Mechanismus. Als Ausgangsstoffe dienen immer dissoziativ adsorbierter
Wasserstoff (20) sowie Kohlenmonoxid (1). Nach der Adsorption von Kohlenmonoxid
kommt es zur schrittweisen Dissoziation und Hydrierung des Kohlenstoffs (2-6). Die re-
sultierende Alkyl-Spezies ist der Kettenstarter des Alkyl-Mechanismus. In diese Kette
kann nach und nach eine Methyliden-Spezies (5) insertieren. Als Kettenabbruch ist ei-
ne H-Addition zur Bildung eines n-Paraffins oder eine 3-H-Spaltung zur Bildung eines
1-Olefins denkbar. Der Alkyl-Mechanismus ist der am meisten anerkannte Mechanismus
zur Bildung von Fischer-Tropsch Produkten, kann jedoch die Bildung von Oxygenaten
nicht erkldren [15, 21].

Die Bildung von Oxygenaten wird durch den CO Insertions-Mechanismus in die Methyliden-
Spezies erklart und wurde zuerst durch Schulz und Pichler postuliert [11, 22]. Die ge-
bildete Aldehyd-Spezies (8) wird hydriert und kann durch Abspaltung als Alkohol oder
durch H-Abspaltung als Aldehyd das Kettenwachstum beenden. Beim Alkylmechanismus
ist auBerdem die Insertion von C'O als Kettenabbruch méglich. Untersuchungen an Rh
mittels DFT Berechnungen durch Jenness et al. zeigten eine starke Abhingigkeit vom
Trager fir die Bildung von Oxygenaten. Bei einer starkeren Metall-Tragerwechselwirkung
war der letzte Hydrierungsschritt einer C'Hs Spezies behindert, wahrend fiir eine CO
Insertion und damit Kettenabbruch und Bildung einer Oxygenatspezies eine verringerte
Aktivierungsenergie gefunden wurde [23].

Zwei weitere in der Literatur beschriebene Mechanismen sind der Alkenyl- und Enol-
Mechanismus. Hierbei treten Vinyl-Spezies oder Enol-artige Spezies als Kettenstarter auf.

Untersuchungen von Gaube et al. [21] legen nahe, dass die Fischer-Tropsch Reaktion nur
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iiber die beiden oben beschriebenen Mechanismen ablauft. Gaube untersuchte die Pro-
duktspektren verschiedener Katalysatoren und Promotoren und konnte zwei voneinander
unabhingige Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten bestimmen. Die niedrigere Wachs-
tumswahrscheinlichkeit wurde dem Alkyl-Mechanismus, die héhere dem CO-Insertions-
Mechanismus zugeordnet. Gaube et al. konnten auRerdem zeigen, dass an Cobalt und
Eisen prinzipiell beide Mechanismen ablaufen, jedoch in unterschiedlichem MaBe. AuBer-
dem besteht mittlerweile die Meinung, dass Olefine das eigentliche Primarprodukt der
Fischer-Tropsch darstellen, doch aufgrund ihrer Mdglichkeit zu Reinsertion zu Paraffinen
abreagieren. Dieses Phianomen kénnte jedoch durch unterschiedliche Diffusionskoeffizi-

enten der Produkte beeinflusst werden [14].

2.1.2. Katalysatoren fiir die Fischer-Tropsch Synthese

Tabelle 2.2.: Uberblick iiber Fischer-Tropsch Katalysatoren, adaptiert aus [10]

Aktives Metall Preis FT-Aktivitat WGS Aktivitat Hydrier-Aktivitéat

Ni ++++  + +/- +++++
Fe + + +++ +

Co +++ +++ +/- +++

Ru I S +/- +++

Die Fischer-Tropsch Synthese wird seit langem intensiv untersucht. Es gibt eine Reihe
von aktiven Katalysatoren, die hauptsichlich aus der Gruppe VIII stammen. Tabelle 2.2
gibt eine Ubersicht. Obwohl Ru die hochste FT Aktivitit hat, ist es aufgrund des Preises
wie auch seiner starken Hydrierfahigkeit von geringer technischer Bedeutung. Nickel zeigt
eine zu starke Tendenz zur Bildung von Methan, weshalb es in der Methanisierung von
CO und CO; standardmaBig verwendet wird. AuRerdem ist die Bildung von Nickelcar-
bonylen und Desaktivierung von Nickelkatalysatoren nicht unwahrscheinlich. Dies macht
den Katalysator trotz der geringen Rohstoffpreise im Betrieb recht teuer. Daher kommen
zumeist F'e und Co basierte Katalysatoren zum Einsatz.

Einen generellen Vergleich der beiden aktiven Metalle gibt die folgende Tabelle 2.3.
Cobalt weist eine deutlich hohere Kettenwachstumswahrscheinlichkeit als Eisen auf und
ist technisch gesehen stabiler. Eisen ist jedoch aufgrund seiner WGS/RWGS und sei-
ner guten Beeinflussbarkeit durch Promotoren sehr flexibel. Co wird daher haufig zur
Herstellung von wachsartigen Produktschnitten verwendet. Diese konnen sehr selektiv zu
hochwertigen Dieselkraftstoffen gecrackt werden. Fe wird dem gegeniiber haufiger fiir
die Produktion von kurzzeitigen Rohstoffen fiir die chemische Industrie eingesetzt.

Die Frage der Produktbildung und der aktiven Phase ist noch nicht abschlieBend geklart.

10
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Tabelle 2.3.: Vergleich der Katalysatoren F'e und Co fiir die F'TS,
zusammengestellt [2, 24, 25]

Fe Co

Breiter Temperaturbereich einsetzbar  Bei hohen Temperaturen fast nur C Hy
% durch WGS intrinsisch regulierbar Hohes g—é fithrt zu starker C'Hy4-Bildung
Deaktivierung durch Wasser Tolerant gegen Wasser, Partikel > 7 nm
gute Beeinflussung durch Promotoren  wenige chem. Promotoren

WGS/RWGS aktiv nicht WGS/RWGS aktiv

Lebensdauer ca. 6 Monate Lebensdauer bis zu 5 Jahre

Olefin Readsorption unwahrscheinlich ~ Olefin Readsoprtion bekannt

0,b <a<0,7 0,7 <a<0,8

Ein haufig beobachtetes Phanomen ist dabei die Formierung einer aktiven Phase zu Be-
ginn der Reaktion. Dies wird einer Carbidisierung oder Rekonstruktion der Oberflache
zugeschrieben und geht vielfach mit der Anderung der Selektivititen und Umsitze so-
wohl fiir Cobalt als auch Eisen einher [15, 22, 26, 27].

Schulz et al. [15] untersuchten die Zeitabhdngigkeit der Produktbildung in Zusammen-
hang mit der Verdnderung der Katalysatorzusammensetzung. Durch in-situ spektrosko-
pische Methoden konnten sie nachweisen, dass an F'e die aktive Phase Eisenkarbid ist.
Abbildung 2.4 zeigt diese Abnahme mit der Zeit. Der Anteil an @ — Fe nimmt dabei

100 & @ S |
80 + o-iron (rel. via XRD)
% | /
60 T a-iron (via Moessbauer) FT-activity, Yer x 4
40 ~ Iron carbide (via Moessbauer)
20 4
0

Abbildung 2.4.: Veridnderung des Fe-FTS Katalysators mit der Zeit, adaptiert
aus [15]

kontinuierlich ab, wahrend gleichzeitig die FT-Aktivitdt ansteigt. Die Messungen mittels
XRD und Médssbauer decken sich dabei qualitativ. Ebenso konnte in gleichem MaRe die

11
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Abbildung 2.5.: Restrukturierte Co-Oberfliche unter F'T-Bedingungen, adaptiert
aus [28], Hoch und niedrig koordinierte Reaktionszentren

Bildung von Fe—Carbid nachgewiesen werden. Dies ist in guter Ubereinstimmung mit
friiheren Vermutungen [22].

Auf Cobalt wird ein starker Aktivitatsanstieg im Verlauf der Reaktion beobachtet. Schulz
et al. schreiben dies einer Segregation des Cobalts durch starke C'O-Adsorption zu [28].
Dies ist schematisch in Abbildung 2.5 dargestellt. Die Umstrukturierung der Oberflache
ist dabei thermodynamisch gegeniiber einer Sinterung bevorzugt [29]. An hoch koordi-
nierten Co-Zentren tritt demnach eine C'O-Dissoziation auf und Hydrierreaktionen und

Methanisierung sind moglich.

In neueren Untersuchungen zur Kinetik konnten Schulz et al. die Formierungsphase bei
Cobalt anhand des Produktspektrums in der Initialphase belegen. Durch die selbstorga-
nisierte Umstrukturierung wird der Umsatz erhoht, die Methanselektivitit sinkt und der
Olefinanteil steigt. AuBerdem konnte anhand des Anteils der verzweigten Produkte gefol-
gert werden, dass die Fischer-Tropsch Reaktion durch Vereinzelung der Reaktionszentren
in der neuen Co-Oberfliche stattfindet. Eine sterisch anspruchsvolle Reaktion, wie die
Bildung verzweigte Produkte, ist nach der Initialphase nicht mehr so wahrscheinlich.
Eine Anderung der Oberfliche kann mit geringerem CO und hoherem Hy Partialdruck
erzwungen werden. Dies verschiebt die Reaktion von FTS Produktspektrum zur sterisch
wenig anspruchsvollen Methanbildung [15].

Weitere Belege fiir die starke Abhangigkeit der Methanbildung von dem auf der Ober-
flache vorliegenden H/C-Verhaltnis fanden Visconti [30]. Melaet et al. [31] konnten an
Co/Al,0O3 Katalysatoren auRerdem feststellen, dass die PartikelgroRe einen Einfluss auf
die Selektivitdt hat. Die kleineren Cobalt-Partikel zeigten eine starke Tendenz zur Me-

thanbildung, wahrend die groReren Partikel Fischer-Tropsch artige Produkte bildeten.

12
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Main reactions on hole-sites of high coordination

1) 370 = 727 + 727 CO-dissociation
2) j, = j’H — CHy, — 75}:3 C-hydrogenation

Main reactions on peaks-sites of low coordination

3) R- CHp+ CHy —= R—CHy~CH, growth
A 977

-H :
4 R-CHy~ O, <= R-CH= O, olefin desorption

+H N
5 R- CH2"£|2 =——= R—CHy—CH3 paraffin desorption

Main migrations (to favourable positions and to places of consumption)

6) S”Hz from holes to tops
7) :” all around

Abbildung 2.6.: Restrukturierte C'o-Oberfliche unter FT-Bedingungen, adaptiert
aus [28], Hauptreaktionen an den jeweiligen Zentren

13
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Abbildung 2.7.: Verschiedene Bindungsmdglichkeiten fiir CO in der FTS,
M = Fe,Co, adaptiert aus [21]

2.1.3. Promotoren in der Fischer-Tropsch Synthese

Die beiden FTS-aktiven Metalle F'e und C'o unterscheiden sich stark in ihrer Beeinflussung
durch Promotoren. Eisen Katalysatoren lassen sich gut durch Promotoren beeinflussen.
Als prominentestes Beispiel gilt dabei die Promotierung mit Alkalimetallen, im Beson-
deren Kalium. Bereits Fischer untersuchte den Einfluss von Promotoren auf die nach
ihm benannte Synthese. Kazansky et al. konnten die elektronische Wechselwirkung von
Alkali-Promotoren auf adsorbiertes CO mittels IR-Untersuchungen nachweisen[32].

Die Bildung der aktiven Spezies an F'e, dem Fe-Carbid, steht im direkten Zusammen-
hang mit der Dotierung durch K. Diese erhdhen die Carbidbildungsrate und fiihren damit
zur Reduktion der v — F'e Phase. Li et al. konnten eine schnellere F'eC, Bildung in An-
wesenheit von Cu, K aus FeyOs spektroskopisch nachweisen [26]. Die Aktivitat des
Katalysators kann dadurch nicht nur in der Initialphase, sondern insgesamt gesteigert
werden.

Bukur [13] fand bei der Untersuchung von Eisen-basierten Vollkatalysatoren, dass K die
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit erhdht und die Methanselektivitdt senkt. Auerdem
wird die Readsorption von Olefinen verringert, was zu einer hdheren Ausbeute an Olefi-
nen fiihrt. Cu fordert ebenfalls das Kettenwachstum, Sekundarreaktion wie die Olefin-
Hydrierung und die Bildung verzweigter Produkte werden ebenfalls verstarkt. Gaube et al.
[21] konnte dies auf die Adsorption von C'O in unterschiedlicher Geometrie zuriickfiihren.
Abbildung 2.7 zeigt die Unterschiede in der Adsorption auf Eisen und Cobalt. W&hrend
an Co die linke, lineare Bindungsform vorherrschend ist, zeigt F'e eher das oxythophile
rechte Adsorptionsverhalten. Durch die Promotion mit K wird die elektronische Dichte
erhdht und wie bereits oft beschrieben die Adsorption von C'O erhéht [13, 21]. Damit
ist die Adsorption nach der linken Geometrie bevorzugt und F'e zeigt ein Co-3hnliches
Verhalten.

Aluminiumoxid ist ein hiufig eingesetzter Strukturpromoter bei F'e-Vollkatalysatoren. C'u
wird ebenfalls hdufig zugesetzt und dient meist als Reduktionspromoter [12]. Es wurden

jedoch auch hdhere Selektivitdten zu Oxygenaten vor allem Alkoholen durch die Do-
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tierung mit C'u berichtet. Li et al. [26] berichten, dass die Carbidisierungsrate von Fe
basierten Katalysatoren mit Cu und K anstiegt und diese Kombination daher wirkungs-
voll als Promotor eingesetzt werden kann.

Kalium wirkt bei C'o-Katalysatoren nicht aktivierend auf die CO — M-Bindung und unter-
driickt lediglich die H-Adsorption [33]. Der positive Einfluss auf die CO-Adsorptionsstarke
und die Verdnderung der Absorptionsgeometrie tritt hier nicht ein, da Co von sich aus
schon dieses Verhalten zeigt [21]. Es gibt jedoch eine ganze Reihe an untersuchten Pro-
motoren fiir die Co-basierte-FTS. Die Effekte sind hdufig nicht klar abgegrenzt und es
kommt in der Literatur zu gegensitzlichen Beobachtungen bei Einsatz des gleichen Pro-
motors. Insgesamt ist der Effekt der Promotierung weniger groB und daher die Situation
weniger klar als bei Fe. Haufig eingesetzt werden Edelmetalle als Reduktionspromoto-
ren. Einen chemischen oder synergetischen Effekt haben diese haufig nicht. Sie fiihren
zur Umsatzsteigerung durch Bereitstellung einer groReren aktiven Oberflache bei niedri-
geren Temperaturen und verhindern teilweise das Verkoken des Katalysators durch die
Wasserstoffaktivierung. Andere untersuchte Promoten sind z. B. Cu. Es bildet Co — Cu
Legierungen und verbessert die WGS Aktivitdt [10]. AuRerdem wird haufig von einer
starkeren Oxygenatbildung durch Cu-Promotierung berichtet. Cobalt selbst ist inaktiv
fir die Alkoholsynthese, aber ausgehend von Methanol-Synthese-Katalysatoren unter-
suchten Courty et al. [34] die Eignung von Co — Cu — Cr — Al Katalysatoren fiir die
Bildung von kurzkettigen Alkoholen aus Synthesegas. Bei den kupferreichen Katalysa-
toren war Methanol das Hauptprodukt, mit steigendem Cobaltanteil erhdhte sich die
Ausbeute an Kohlenwasserstoffen. Die Zugabe von Chrom verhinderte die Bildung von
langeren Ketten, ohne die Alkoholbildung zu hemmen, und erhdhte daher die Selektivitat
zu Methanol. Die Autoren beobachteten die Bildung der Alkohole gleichzeitig mit den
korrespondierenden Alkanen. Es muss sich daher um eine Fischer-Tropsch artige Aufbau-
reaktion bzw. eine FTS mit verschobenen Selektivitdten handeln. Auch ein Patent von
1985 hat Co — C'u — Zn — Al zur Synthese von primaren Alkoholen zur Grundlage [35].
Kielmann et al. untersuchten den Mechanismus der Alkoholbildung und konnten die In-
sertion einer C1Hy_101_5 Einheit in die Alkylspezies beobachten. Ob dies eine Formiat
bzw. Carbonat Spezies oder eine C'O Insertion ist, war nicht zu klaren [36]. Aufgrund
der iibrigen Literatur zur Bildung der Fischer-Tropsch Produkte spricht jedoch vieles fiir
einen C'O-Insertionsmechanismus. Baker et al. [37] untersuchten die Bildung von Alkoho-
len aus einer CO/CO2 Synthesegas-Mischung an C'o — C'u/Si0O2 Katalysatoren. Dabei
war jedoch nur der reine Co Katalysator fiir die Bildung hoherer Alkohole aktiv. Die
Autoren nahmen an, dass ein Zusammenspiel von metallischem Co und nicht reduzier-
ten C'o-lonen fiir die Bildung von Alkoholen verantwortlich ist. Auf SiOs fiihrte Cu als
Reduktionspromoter jedoch zur vollstindigen Reduktion des Katalysators unter den ge-
gebenen Bedingungen. AuBerdem war hiufig eine verminderte Aktivitdt des Katalysators
zu beobachten. Mouaddib et al. [38] untersuchten ebenfalls Co — C'u Katalysatoren fiir
die Bildung von Alkoholen, stellten jedoch keine Legierungsbildung fest. Sie hielten fest,
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dass sowohl Co als auch Cu in metallischer Form vorliegen muss, um die Synthese zu
ermdglichen. Uber den Einfluss von Co lonen wurde keine klare Aussage gemacht.
Wang et al. [39] berichteten, dass im Gegensatz zu Cu— ZnO Katalysatoren an Co—Cu
Katalysatoren durch die Addition von C'O5 keine Verbesserung der Methanolbildung her-
vorgerufen wird. AuBerdem fiihrte die Impragnierung von C'o zu einer Unterdriickung der
Alkoholsynthese durch Blockierung der dafiir aktiven Zentren. Sie schlussfolgerten, dass
die Reaktion nicht wie bei CO5 an Cu—ZnO iiber eine HCOO-Spezies, sondern iiber ei-
ne direkte Hydrierung der CO-Spezies verlduft. Eine dhnliche Beobachtung machten Boz
et al. [33] bei der Erhéhung der C'O9-Konzentration auf 10 Vol.-% im Synthesegas. Der
verwendete C'o — Cu — ZnO — K20 Katalysator bildete dabei kaum noch Methanol und
vermehrt Methan. Die Bildung verzweigter Kohlenwasserstoffe wurde nicht beobachtet.
Dies lasst den Riickschluss zu, dass C'o durch die Addition von C'u stark beeinflusst wird.
Es wurden jedoch zwei Mechanismen identifiziert. Einer fiihrte zur Bildung von Methanol
und ein anderer zur Bildung von hoheren Alkoholen. Ahnlich wie bei der Fischer-Tropsch
scheint es aktive Zentren fiir Methanbildung und Kettenwachstum zu geben.

Cobalt wird aufgrund seines hohen Rohstoffpreises auBerdem haufig als getragerte Kata-
lysator eingesetzt. Der Trager erhoht die Dispersion und damit die aktive Oberflache bei
gleicher Katalysatormasse [10]. Im Zusammenhang mit dem Trager sind immer wieder
die Bildung von Spinellen von Bedeutung. C'o-Aluminate und -Silikate sind eine h3ufig
beobachtete und schwer reduzierbare Verbindung. Die Bildung erfolgt bei der Reduktion

der Oxide unter Anwesenheit von Wasser [40].

2.2. Kohlenstoffdioxid-Aktivierung unter Fischer-Tropsch
Bedingungen

COs als Edukt fiir die FTS ist weniger gut untersucht. Aufgrund seiner Reaktionstragheit
kam es als mildes Oxidationsmittel in Frage und wird zur ex-situ Charakterisierungen
als Passivierungsmittel eingesetzt, um pyrophore Fe-basierte Katalysatoren zu schiitzen.
Bekannt fiir CO, sind die folgenden Reaktionen:

COy +3Hy — CH30H + HyO Methanolbildung (2.3)
CO2 + Hy — CO + 3H20 RWGS (2.4)
COy +4Hy — CHy + 4H50 Methanisierung (2.5)
COy+C — 2C0 Boudouard Rkt. (2.6)
COy +CHy — 2Hy +2C0O Dry reforming (2.7)
nCQO9 + 3nHy — (CHa),, + 2nH20 FTS (2.8)
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Die Methanolbildung, die reverse watergas shift Reaktion (RWGS) sowie die Methani-
sierung laufen alle katalytisch ab. Boudouard und dry reforming sind nicht katalytische
Reaktionen, wobei beide erst bei hohen Temperaturen im Gleichgewicht stehen. Die COq
Fischer-Tropsch Reaktion stellt letztlich das Ziel dar. Als mogliche Katalysatoren kom-
men hier ebenfalls die technisch relevanten Metalle Co und Fe in Frage.

Uber die direkte Aktivierung von C'Oy ist im Bereich der Fischer-Tropsch noch nicht viel
publiziert worden. C'O5 ist thermodynamisch viel stabiler und die Adsorption an Metall-
zentren ist eher schwach. Die [dee CO5 als C1-Baustein zu verwenden ist relativ neu und
hat nicht unwesentlich durch die Klimadebatte an Priasenz gewonnen. Da der Bildungs-
mechanismus Fischer-Tropsch artiger Produkte fiir C'Oy unklar ist, wurden eine Reihe
von Katalysatoren untersucht, die mal die RWGS Aktivitdt, mal die direkte Aktivierung
von C'Oy verbessern sollen. Daher lohnt sich ein Blick in andere Systeme der Synthese-
gaschemie.

Ein technisches GroRprodukt der Synthesegaschemie ist Methanol. Dieses kann iiber einen
Kupfer-Zinkoxid-Katalysator aus CO und Wasserstoff oder CO2/H> gewonnen werden.
Ausgehend von dem urspriinglich Zinkoxid basierten Verfahren wurden auch Fe — Zn
und Cu — Zn Katalysatoren untersucht und es konnten gute Umsatze und Methanolse-
lektivitaten festgestellt werden [41, 42]. Wie bereits erwdhnt schlussfolgerten Wang et al.
[39], dass der Mechanismus jedoch anders verlduft und das Zn dabei eine dominierende
Rolle einnimmt. Im Zuge dessen wurden eine Reihe von C'o — C'u basierten Katalysatoren
fir die Aktivierung von COs untersucht.

Erste Untersuchungen zum Einfluss von COy auf die FTS wurden durch den Co-Feed
von COs in eine Fischer-Tropsch Reaktion gemacht. In den meisten Fillen wurde eine
Verschiebung des Produktspektrums in Richtung von Methan und kurzkettigen Kohlen-
wasserstoffen beobachtet [43]. Fiir Cobalt-Katalysatoren fanden Kim et al. Hinweise auf
eine Desaktivierung des Katalysators durch Reoxidation [44]. Andere Arbeiten erkldren
dies Verhalten mit der Verdiinnung der Edukte durch CO [30, 45, 46] und schlussfol-
gern, dass C'Oz an sich inert ist. Riedel et al. [46] untersuchten sowohl C'o als auch Fe
Katalysatoren fiir die FTS von CO/COx. Sie fanden heraus, dass die FTS mit CO3 an
Cobalt nicht durchfiihrbar ist, da COy dort lediglich als Diluent dient und die Aktivi-
tat daher senkt. Diese Verringerung des C'O Partialdrucks fiihrt zu einer Verarmung der
Oberflache an reaktivem C'O. Die stark gebundenen CO Spezies werden daraufhin zum
thermodynamisch stabilsten Produkt Methan umgesetzt. An Fe jedoch dnderte sich das
Produktspektrum mit Zumischen von C'O4 nicht, was die Autoren auf die in-situ Bildung
von CO aus COs liber die RWGS Reaktion zuriickfiihrten. Yao et al. untersuchten den
periodischen Wechsel von CO—FTS auf CO3—FTS an getragerten Co-Katalysatoren.
Waihrend die Umsatze nicht stark vom verwendeten Edukt abhingen und sich im Verlauf
der Gesamtmessung nur wenig 3nderten, gab es drastische Unterschiede in der Selek-
tivitdt. CO2 zeigte dabei eine deutlich erhohte Tendenz zur Bildung von Methan und

kurzkettigen Paraffinen. Es wurden zwei stabile Betriebszustinde, je einer fiir CO und
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CO9, nachgewiesen. Sie fanden dabei keine nachhaltige Veranderung des Katalysators
durch Umschalten auf C'O5. Nach Zuriickschalten auf CO wurden die gleichen Produkt-
zusammensetzungen wie bei der initialen Messung reproduziert. COy wirkte demnach
nicht desaktivierend, jedoch konnte eine leichte Abnahme der Aktivitdt dem entstehenden
Produktwasser zugeschrieben werden. Fiir die Verdnderungen der Selektivitdt machten
die Autoren eine veranderte Zusammensetzung der Produkte in den Katalysatorporen
verantwortlich [43]. Melaet et al. [31] untersuchten die PartikelgroRenabhangigkeit der
CO und CO2 Hydrierung an Co/Al20s3. Fiir CO wurde eine PartikelgroRenabhangigkeit
gefunden (kl. Partikel bilden Methan, groRe Partikel FT-Produkte), wahrend mit C O,
bei allen verwendeten PartikelgroBen und Temperaturen lediglich Methan erhalten wird.
Fiir Eisen-basierte Katalysatoren zeigt sich ein komplett anderes Verhalten. Diese haben
aufgrund der RWGS Aktivitat die Moglichkeit C'O in-situ zu bilden, dass in die normale
FTS eingeht [45]. Daher zeigen sich dort h3ufig die gleichen Produktspektren jedoch mit
verringerter Aktivitat und einer geringeren Kettenwachstumswahrscheinlichkeit. Liu et al.
fanden bei der Untersuchung von F'e — Cu — K Katalysatoren, dass C O, keinen, Wasser
aber einen signifikanten Einfluss auf die FTS hat [47]. Das zugefiihrte Wasser inhibier-
te die FTS Reaktion stark. Sakurai et al. fanden bei der Untersuchung von Fe-haltigen
Gold-Katalysatoren bei hoheren Temperaturen einen Anteil an Cy und Cjs. Auffallig war,
dass bei diesen Katalysatoren keine Bildung von Methanol nachgewiesen werden konnte
[48]. Satthawong et al. untersuchten bimetallische alumina-getrigerte Fe — Co — K Ka-
talysatoren. Sie fanden fiir kleine Mengen Co einen drastischen Anstieg der Aktivitat und
eine Steigerung der Olefin-Selektivitat. Bei geringer Zugabe von C'o konnte die Fahigkeit
zur C' — C-Bindung, dem Kettenwachstum, erhalten werden. Bei groRerem Cobaltanteil
wurde jedoch fast nur Methan gebildet. Die Promotierung mit Kalium konnte die Methan-
bildung teilweise unterdriicken [49]. Kang et al. untersuchten die FTS von C'O; reichem
Synthesegas an F'e-Katalysatoren. Die Reaktion verlief iiber eine RWGS Reaktion, die
mit steigender Temperatur und steigendem Druck zunahm. Die Carbidisierungsrate nahm
dadurch ab und der Umsatz von C'O5 zu Kohlenwasserstoffen ebenfalls. Die Methanselek-
tivitat blieb relativ konstant niedrig und konnte durch steigende C'O2/CO-Verhiltnisse
weiter verringert werden. Dieser Effekt wurde auf die Inhibierung durch Produktwasser
zuriickgefiihrt [50].

Da der Mechanismus der Aktivierung unter Fischer-Tropsch Bedingungen unklar ist, soll
auf die besser untersuchte Methanisierungsreaktion im Folgenden n&her eingegangen wer-

den.

2.2.1. Methanisierung von Kohlenstoffdioxid

Die Methanisierungsreaktion wurde wissenschaftlich als Modellsystem schon lange un-

tersucht und so gibt es im Vergleich zur CO»-FTS viele Quellen, die die Nutzung von
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CO9 beschrieben und Vermutungen liber den Reaktionsmechanismus aufstellen. Gene-
rell verlauft die C Oy Methanisierung im Vergleich mit der CO-Methanisierung deut-
lich selektiver zu Methan. Das hi3ufigste Nebenprodukt stellt CO dar. Eine Bildung
von Fischer-Tropsch artigen Produkten wird eher selten und nur bei héheren Tempe-
raturen beobachtet. Obwoh| die Methanisierung von COs thermodynamisch favorisiert
ist (AHagsx = —252,9 kJ/mol), ist sie kinetisch stark limitiert. Daher ist ein Kata-
lysator notwendig, um gute Reaktionsraten zu erreichen[51]. Als aktive Katalysatoren
fir die COsy Hydrierung werden im Allgemeinen die CO-Methanisierungskatalysatoren
herangezogen. Nach Entdeckung der Reaktion durch Sabatier und Senderens [1] be-
schaftigten sich viele Wissenschaftler mit dem Thema der C'O-Methanisierung. Daher
gibt Mills 1974 bereits ein umfangreiches Ubersichtspapier und vergleicht Katalysato-
ren sowoh! fiir die CO als auch die COy Methanisierung [52]. Er stellt heraus, dass
die CO Hydrierung nicht durch die Anwesenheit von C'O beeinflusst wird. Im Gegen-
satz dazu findet eine COy Umsetzung in Anwesenheit von C'O nicht mehr statt. Au-
Rerdem ist die CO2 Methanisierung im Gegensatz zu C'O sehr selektiv und findet be-
reits bei niedrigeren Temperaturen statt. Generell verlauft die Methanisierung von CO-
mit hdherer Reaktionsrate, Selektivitdit und mit geringerer Aktivierungsenergie ab als
die von CO, jedoch wird die COy Methanisierung durch kleine Mengen an Gasphasen
CO bereits stark behindert [53]. Bei der Untersuchung von Methanisierungskatalysatoren
fand Weatherbee et al. , dass die TON fiir die COs-Methanisierung in der Reihenfolge
Co/SiOy > Ru/SiOy > Ni/SiOy > Fe/SiOs abnahm, wihrend die Selektivitit zu
Methan in der Reihe Ru/SiOs > Co/SiOs > Ni/SiOy > Fe/SiOy abnahm. Be-
sonders hohe Konzentrationen von C'O und Cy; wurden fiir die Fe und Co basierten

Katalysatoren gefunden [54].

2.2.1.1. Mechanismus der Kohlenstoffdioxid-Methanisierung

Der Mechanismus der Methanisierung wird seit der Entdeckung der Reaktion kontro-
vers diskutiert. Manche Autoren vermuten, dass COs in einem ersten Schritt Uber die
RWGS Reaktion CO bildet, dass im Folgenden dann hydriert wird. Dies wird h3ufig als
dissoziativer Mechanismus bezeichnet. Andere Autoren postulieren, besonders fiir nicht
WGS-aktive Katalysatoren, eine direkte Aktivierung des C'Os iiber eine Anlagerung an
den Katalysator, was daher als assoziativer Mechanismus bezeichnet werden kann.

Dissoziativer Mechanismus

Die erste Beschreibung der Methanisierung von Kohlenstoffdioxid erfolgte 1930 durch
Bahr [56], dieser postulierte einen Reaktionsmechanismus iiber die Zersetzung des COs zu
CO(a). Diese Reaktion entspricht einer umgekehrten Wasser-Gas-Shift Reaktion (RWGS)
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CO(a) — Cala)—3 CH, 222y Coa)—3 Cy(a) -y Cala)

S A

CHy CH>, CHj CH,

Abbildung 2.8.: Dissoziativer Mechanismus und Hydrierung [55]

und er fand dafiir Belege bei der Untersuchung von Co und Fe basierten Katalysato-
ren [56, 57]. Die mdglichen Elementarreaktionen und deren Aktivierungsenergien wurden
von Choe et al. untersucht [58]:

COs.a4s. — COuds. + Ouas. Ea=127eV (2.9)

COuds. — Cogs, + Oads. E4 =297V (2.10)

2C0uas. — Cads. + COs gas Ea = 1.93eV (2.11)

Clads. + Hags. — CHogs, Ea = 0.72¢V (2.12)
CHuds. + Hads, — CHa ags. Ea =0.52eV (2.13)
CHy gas. + 2H,q5. — CHy gas EA = 0.50eV (2.14)

Der RDS ist die Bildung von CO,4s.. Die Komproportionierung zu Cyqs. und COs ist
energetisch benachteiligt. Die Hydrierung der im Folgeschritt gebildeten C, 4, -Spezies ist
energetisch nicht stark gechemmt und verlduft schnell. Auch Visconti et al. berichteten,
dass die CO und C'O5 Hydrierung liber den selben Mechanismus abl3uft. Die Dissoziation
von COy zu CO und die anschlieBende Hydrierung der CO Spezies bildet den RDS.
Die RWGS wird als Reaktion herangezogen [30]. Peebles, Goodman und White [59]
untersuchten die Methanisierung von C'O3 an Ni(100) bei groen Hy/C O3 Verhiltnissen
und fanden heraus, dass der Mechanismus iiber eine Dissoziation zu n* — CO(a) verl3uft.
Bei geringen C'O»-Partialdriicken fanden sie als RDS die Bildung von C,, ansonsten
dominierte die Bildung von n? — CO(a). Fujita et al. [60] fanden fiir die Methanisierung
von C'Oy an Ni/AlyO3 zwei CO(a) Spezies, eine schwach (7! — CO(a)) und eine stark
gebundene (72 —C0O(a)) Spezies. Der Anteil an carbidischem Kohlenstoff C.(a) sowie der
Anteil an linear gebundenem n! — C'O(a) war vernachlissigbar klein. Eine gute Ubersicht
gibt Wang [51].

Assoziativer Mechanismus

Der assoziative Mechanismus verliuft iiber eine Anlagerung der CO, Komponente am
Metallzentrum. Die C'—O Bindungsaufspaltung erfolgt dabei wasserstoffunterstiitzt. Die-
ser Mechanismus tritt sowohl fiir CO als auch fiir COy Methanisierung auf. Ein Beispiel
dafiir ist der Mechanismus, der von Marwood et al. [61] fiir die Methanisierung von C O3

am Ru Katalysator gefunden wurde. Danach bildet C'O, zunichst eine Hydrogencarbonat
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Intermediat-Spezies, die liber weitere Intermediate zu metallgebundenem CO abgebaut

wird. Der Mechanismus der Methanisierung kann mit Hilfe der Langmuir-Hinschelwood

(HCO 5)5
M

(HCOO ——3 (HCOO™),

CH, + H>0O

Abbildung 2.9.: Assoziativer Mechanismus an Ru [61]

Kinetik beschrieben werden. In der Literatur besteht Uneinigkeit beziiglich des geschwin-
digkeitsbestimmenden Schrittes (engl.rate determing step, RDS). Sughrue and Bartho-
lomew [62] stellten bei der CO-Methanisierung einen Wechsel des RDS in Abhangigkeit
der Temperatur fest. Wahrend Marwood et al. weiterhin von der Bildung von CO durch
diesen Mechanismus ausgingen, formulierten Pichler [22] einen iiber OH —C'—OH verlau-
fenden Mechanismus, in dem das C'Oy Wasserstoff assistiert mit Abspaltung von Wasser
direkt in eine C H50O Spezies und dann weiter in C H3OH und C H, tibergeht. Pan et al.
fanden bei DFT-Berechnungen auf AlyOs3, dass die Adsorption von Wasser zu einer parti-
ell hydroxylierten Oberflache fiihrt. Dadurch wird die Wechselwirkung zwischen C'O5 und
der Oberflache reduziert, jedoch bilden sich gleichzeitig leicht Bicarbonat-Spezies [63].
Eine Verdnderung der Wasserstoffiibertragung auf partiell oder komplett hydroxylierten
Aluminiumoberflichen fanden Ge et al. . Dadurch wird die Carbonat-Bildung verein-
facht. Aus adsorbiertem Carbonat-Spezies entsteht dann im Folgeschritt CO,q4s. [6] Der
Einfluss der gebildeten Carbonat-, Bicarbonat- und Formiat-Spezies auf die Methanisie-
rungsreaktion ist jedoch umstritten. Auch Upham et al. fanden auf teilweise hydrierten
Ru-Ceroxiden Carbonat-Spezies, die in Zusammenhang mit der Methanbildung standen.
Einige der gebildeten Carbonat Spezies waren jedoch unter reinem Wasserstoff stabil,
obwohl kein Edukt mehr zugefiihrt wurde und kein Methan mehr gebildet wurde. Auf
zu hydrierten und zu oxidierten Oberflachen fand auBerdem auch keine Methanisierung
statt [64]. Manche Autoren sehen die Carbonat Spezies als inerte Zuschauer-Liganden,
die sich an der Grenzfliche Metall-Trager bilden [65].

Verschiedene Autoren konnten bei der Untersuchung von C'O2-Hydrierung und der CO/CO»-
FTS an Co auf den Tragern SiOs, AlsO3 und M gO Bicarbonat- und Formiat Spezies

nachweisen. Diese traten nur bei Aluminium- und Magnesiumoxid getrdgerten Katalysa-
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toren auf und waren nicht an der Reaktion beteiligt [30, 65-67]. Es wurde vermutet, dass
an AlaO3 und M gO CO als Bicarbonat adsorbiert, an Co/Al2O3 jedoch als Carbonat.
Bei Si0, traten diese Spezies nicht auf. Der Umsatz von C'O hatte bei der Untersu-
chung ein Optimum bei 15 Gew —% Co und einer Reduktionstemperatur von 550 °C. Das
bei allen Tragern gefundene chemisorbiertes CO wurde als Edukt fiir die Methanbildung
identifiziert. Die Umsatze waren jedoch durchgehend bei unter 10 % [65].

2.2.2. Einfluss von Wasser auf die Fischer-Tropsch Synthese

Zennaro et al. fanden bei kinetischen Studien an C'o zwar keinen Einfluss des Produkt-
wassers [67], aber viele Autoren schreiben die Desaktivierung von Co der Reoxidation
durch Wasser zu [68-70]. Allerdings fanden Batista et al. eine verringerte Selektivitat
und gleichzeitige Erhéhung der C'Oy Selektivitdt bei der Zugabe von Wasser zum Syn-
thesegas. Der betrachtete C'o/AloO3 Katalysator bildete dabei statt Methan C'O, was
die Autoren der Inhibierung der Wassergasshift-Reaktion zuschrieben [71]. Li et al. fan-
den fiir die Zugabe von kleinen Mengen Wasser (-5 Vol.-%) sogar eine Verbesserung
der Aktivitat, durch groRere Mengen jedoch eine starke Desaktivierung [72]. Dies konnte
durch Schulz et al. fiir ungetragerte und durch Das et al. fiir getragerte C'o Katalysator
bestatigt werden. Eine Co-Adsorption von Wasser fiihrte zu einer Vereinzelung der Reak-
tionszentren. Dadurch wird das H/C' Verhiltnis verringert, und einige Autoren sehen dies
als Grund fiir die verringerte Methanselektivitit und den erhdhten Umsatz an [12, 73, 74].
Die Reoxidation von Co unter Fischer-Tropsch Bedingungen ist partikelgroBenabhingig
[70]. Eine Berechnung des stabilen Raums fiir Cobalt unter Fischer-Tropsch Bedingungen
findet sich in Abbildung 2.10. Zu diesem Ergebnis kamen auch Wang et al. . Sie unter-
suchten die Katalysatoren ex-situ und stellten eine Oxidation der Partikel bis zu einer
GroRe von 3,5 nm fest. Einhergehend damit erhdhte sich die Methanselektivitdt und die
TOF nahm ab [75].

Durch den Einsatz in situ magnetischer Techniken konnten Fischer et al. erstmal den
Reduktionsgrad wie auch die KristallitgroRe von Co-basierten Fischer-Tropsch Kataly-
satoren in operando verfolgen. Es zeigte sich, dass eine hohe H>O Konzentration, wie
sie 65-75 % C'O Umsatz entspricht, bei C'o Partikel kleiner 4,4 nm wie vorhergesagt zu
einer Reoxidation der Partikel fiihrt [27]. Dariiber hinaus kann es jedoch zur Ausbildung
von tragerabhangigen Cobaltspezies wie C'o-Aluminaten kommen. Die Reoxidation von
Vollkatalysatoren ist allerdings thermodynamisch nicht begiinstigt [70, 76].

Storsater et al. beobachteten eine starke Abhingigkeit vom verwendeten Trigermate-
rial, was den Einfluss von Wasser auf die C'o-FTS anging. Bei Aluminiumoxid fiihrte
ein Co-Feed von Wasser zu einer Desaktivierung, wahrend durch die Reaktion gebildetes
Wasser die Umsatze nicht beeinflusste. Bei SiOy wurde eine Desaktivierung durch beide
Falle, bei TiO4 eine Verbesserung der Aktivitat fiir beide Falle beobachtet. AuRerdem
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Abbildung 2.10.: Stabilitdt von Cobalt als Funktion des Wasserstoff- und
Wasserpartialdrucks, adaptiert aus [70]

flhrte der hdhere Wasserpartialdruck, gleichwohl ob intrinsisch gebildet oder zugefiihrt,
bei allen Co-basierten Katalysatoren zu einer Steigerung der C5.- und Verringerung der
C Hy-Selektivitat. Dieses stark unterschiedliche Verhalten wurde den dominanten Desak-
tivierungsmechanismen auf dem jeweiligen Trager zugeschrieben[77]. Iglesias zeigte eine
weitere Ursache auf: Die Anwesenheit einer in den Poren vorliegenden Wasser-Phase
konnte zur Erleichterung der CO und Hs Diffusion fiihren. Einen Hinweis darauf gibt die
unterschiedliche Abhangigkeit des Umsatzes vom Wasserpartialdruck fiir unterschiedlich
pordse Trager. Bei kleineren Porendurchmesser kam es zu einer starken, bei groBeren
Poren zu gar keiner Abhangigkeit [76]

Erklarbar wére dies auch durch unterschiedliche GroBen der Cobalt Partikel bei unter-
schiedlichen Tragern.

Eine Co-Adsorption von geringen Mengen Wasser auf der Oberflache verringerte jedoch
die Methanselektivitat und erhdhte den Umsatz [72, 73], was ein Indiz fiir die Beschleu-
nigung der Bildung der aktiven Phase auf Cobalt sein kénnte. Der Effekt von Wasser
auf die COy-Methanisierung ist in der Literatur unzureichend dokumentiert. Aziz et al.
berichten, dass bei CO; Methanisierung an Nickel 0,5 Vol. % H>O bereits negative
Einflisse auf die Reaktion zeigen. Der Umsatz brach dabei um 30 % ein, was einer
Verringerung der Carbonyl-Spezies durch die Co-Adsorption von Wasser zugeschrieben
wurde. Aulerdem stellten sie ein Temperaturoptimum bei 340 °C fiir die COy Metha-
nisierung fest [78]. Geht man von einer Reaktion iiber CO oder eine Carbonat-Spezies
als Intermediat aus, so sind die Ergebnisse in Ubereinstimmung mit Batista et al. , die
fiir die Anwesenheit von Wasser eine Verringerung der WGS Reaktion an Cobalt nach-
weisen konnten [71]. Jiménez et al. [79] beobachteten, dass die Zugabe von Wasser zu
einer CO/COy — Hy Synthesegasmischung an Ru-Katalysatoren die RWGS Reaktion
unterdriickte und dadurch die gewiinschte FTS ermdglichte. Dabei stieg allerdings auch
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die Methanselektivitdt mit zunehmenden Wassergehalt. Die COs Methanisierung blieb
davon jedoch unbeeinflusst.

2.3. Ammoniak unter Fischer-Tropsch Bedingungen

Uber den Einfluss von Ammoniak in der Fischer-Tropsch Synthese gibt es in der wissen-
schaftlichen Literatur unterschiedliche Meinungen. Mal wird Ammoniak als nicht stabil
unter den Bedingungen, mal als Katalysatorgift beschrieben. In der offenen Literatur
findet sich wenig zu der Nutzung von Ammoniak als Synthesebaustein. Die Patentlite-
ratur und eigene Arbeiten auf dem Gebiet sind jedoch vorhanden und sollen hier kurz

zusammengefasst werden.

2.3.1. Ammoniak in der Fischer-Tropsch Synthese

Der Einsatz von Ammoniak als Synthesebaustein ist in der wissenschaftlichen Literatur
wenig diskutiert. Im Zuge der Verwendung von Biomasse als Edukt fiir die Synthesega-
serzeugung beschaftigen sich einige Autoren mit dem Einfluss typischer Verunreinigungen
wie Ammoniak auf die Fischer-Tropsch Synthese.

Pendyala et al. [80] untersuchten den Effekt von Ammoniak Verunreinigungen im Syn-
thesegas auf Co-basierte FTS. Beimengen zwischen 1 und 1200 ppm verursachten eine
Verringerung der Aktivitait um 5 %. Fiir hhere Konzentrationen an Ammoniak wurde
eine Verbesserung der C5.- und Olefin-Ausbeuten sowie gleichzeitig eine Verringerung
in der Methan-Selektivitdt beobachtet. Dieser Effekt wurde auf eine Vergiftung der me-
tallischen Cobalt-Zentren durch starke Ammoniak Adsorption zuriickgefiihrt und war re-
versibel. Diese Anlagerung fiihrt zu einer Verarmung an Wasserstoff-Adsorbtionszentren,
was in einem giinstigen H/C-Verhéltnis resultiert und damit die Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit erhoht. Borg et al. [81] wiederum fanden keine Beeintrachtigungen fiir die
Fischer-Tropsch Reaktion.

Die ersten systematischen Arbeiten zur Nutzung von C'O und N Hj zur Bildung von stick-
stoffhaltigen Wertprodukten auf der Basis eines Kettenwachstumsmechanismus wurden
von Réttig et al. durchgefiihrt [82-85]. Verwendet wurde ein mit C'u und Erdalkali-
Metallen dotierter geschmolzener Eisenkatalysator. Unter Reaktionsbedingungen ( T =
230 °C, Hy/CO =1, 1,3 Vol.-% N H3) wurde ein flissiges Produkt erhalten, dass aus bis
zu 18 Gew.-% N-haltigen Verbindungen bestand. Der GroRteil davon waren aliphatische
Amine. In Ubereinstimmung mit dessen Ergebnissen konnte Bashkirow et al. [86, 87] bis
zu 25 % aliphatischer Amine unter anderen Bedingungen ebenfalls an einem geschmol-
zenen Fe-Katalysator erhalten. Bei der Substitution von Ammoniak durch Methylamin

[88] und Butylamin als Stickstoffquellen [89] fanden Kagan et al. jedoch vornehmlich
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sekunddre Amine im Produktspektrum.

Andere Zusammensetzungen des Eduktgases untersuchten Kolbel und Engelhardt [90].
Die nach ihnen benannte Kolbel-Engelhardt Synthese verwendete Wasserdampf und CO
zur Erzeugung von langkettigen Kohlenwasserstoffen und sauerstoffhaltigen Komponen-
ten. Durch den Zusatz von Ammoniak konnten primdre Amine im Bereich von C — Cy
direkt unter Kdlbel-Engelhardt-Bedingungen gebildet werden [91, 92] sowie in Anlehnung
an die Versuche von R&ttig tertidre Amine [93] und cyclische Alkyl-Amine [91]. Als Ka-
talysator kam ein gefallter Eisenkatalysator mit 0,2 Gew.-% Cu und 0,6 Gew.-% K zum
Einsatz. Kanowski [94] konnte unter diesen Reaktionsbedingungen auch an 26 Gew.-%
Co/ThOy-Katalysatoren kurzkettigere primare (C7 — Cs) Amine gewinnen.

Der Kettenwachstumsmechanismus der Kélbel-Engelhardt Synthese wurde als Enol-basierter
Mechanismus postuliert. Die Bildung der Amine durch die Zugabe von Ammoniak ist da-
bei eine Kettenabbruchreaktion [81].

Gredig et al. untersuchten die Bildung von Methylaminen (Monomethylamin MMA, Di-
methylamin DMA und Trimethylamin TMA) aus CO2/Hy /N Hs iiber Cu/Al2O3 Kataly-
satoren. Die Zusammensetzung der Amine hing von der Temperatur und dem N H3/COo-
Verhiltnis ab. Die Produktausbeute stieg generell mit der Temperatur an und erreichte
bei 300 °C bis zu 1.2 mol-%. Es wurden Ammoniak Anteile bis 20 mol-% untersucht.
Bei dem Wechsel von COy auf CO verschob sich die Selektivitat stark zu MMA und
bei Methanol als Edukt wurde nur TMA gebildet. Beide postulierten Reaktionswege ge-
hen von einem gleichen Intermediat aus. Entweder es ist Methanol, dass im Folgenden
adsorbiert wird, oder Ammoniak reagiert mit Wasserstoff zu einem Intermediat, dass in
Abwesenheit von Ammoniak Methanol bildet [95, 96].

R OH R
\C/ 0 IC NH O
NH —C—
: TeEN & I
+ T> —_— R—C—NH2
2 Amide
(a)
R\ /o
/
[ NH, (I?
777}777 + m — > R—C—NH,
Amide
(b)

Abbildung 2.11.: Bildungsmechanismus von Amiden
2.11a adaptiert aus [98], 2.11b adaptiert aus [4]

Zusammenfassend ist die Bildung von Aminen mit Ammoniak-haltigem Synthesegas so-
wohl an F'e als auch an Co Katalysatoren mdoglich. Dies zeigten auch eigene Vorarbeiten.

Ammoniak in einer Konzentration von bis zu 200000 ppm beeintrachtigte die FTS Ak-
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tivitdt nicht. Ein Zusatz von 20000 ppm verbesserte die Olefin-Selektivitat enorm [97].
AuRerdem konnte nachgewiesen werden, dass besonders an K-haltigen F'e-Katalysatoren
die Bildung von stickstoffhaltigen Verbindungen durch Sekundarreaktion mit Oxygenaten
oder aus Primarreaktion einer gemeinsamen Vorstufe entstehen [5, 98]. Die Bildung von
Amiden kann iiber die in Abbildung 2.11 dargestellten Schritte verlaufen. Beide Additio-
nen stellen Kettenabbriiche dar. Ein mdglicher Bildungsmechanismus von Aminen kann
analog der Hydroaminierung formuliert werden. Dabei werden Ethyliden-Spezies vermu-
tet, die auch im Bereich einer Fischer-Tropsch Synthese auftreten kénnen [99]. Auch
Gredig et al. formulieren die Bildung von Aminen aus einer Aldehyd-Vorstufe [96]. Uber
die aktive Spezies ist wenig bekannt. Hummel et al. [100] fanden bei F'e-Katalysatoren,
dass FeN sich binnen Minuten unter NHz — CO-FTS zum Carbid umwandelt. Sie
konnten damit erfolgreich Acetonitril herstellen. Auch andere Autoren gehen von einer
Fe-Carbid Spezies als aktive Phase aus [5, 96, 97].
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3. Experimenteller Teil

3.1. Prdparation der Katalysatoren

Es wurden sowohl Eisen- als auch Cobalt-Vollkatalysatoren zur Aktivierung von C'O5 unter
Fischer-Tropsch Bedingungen untersucht. Die Eisen-basierten Vollkatalysatoren wurden
dariiber hinaus noch mit verschiedenen Kaliumgehalten dotiert. Des Weiteren kamen ge-
tragerte Eisen-, Cobalt- und bimetallische Eisen-Cobalt-Katalysatoren zum Einsatz. Als
Trager wurde sowohl Siliziumoxid (Si0Oz) als auch Aluminiumoxid (Al;03) verwendet.?
Die Herstellung wird im Folgenden fiir die Trager- und Vollkatalysatoren getrennt be-

schrieben.

3.1.1. Vollkatalysatoren

Die Herstellung der Vollkatalysatoren erfolgte tiber eine Fallungsreaktion zwischen den
jeweiligen Metallnitraten und einer Ammoniumhydroxid-Lésung. Dazu wurde in einem
Becherglas eine 1 molare Ldsung der Metallnitrate (Fe(NO)s -9 HoO bzw. Co(NO)s -
6 Hy0) vorgelegt und auf 70 °C erhitzt. Eine 5 Gew.-%-Ammoniumhydroxid-Ldsung
wurde ebenfalls auf 70 °C erhitzt und bis zum Erreichen des pH = 7 bzw. pH = 7,5
langsam unter konstantem Riihren zugegeben. Das entstandene Metallhydroxid wurde
abfiltriert und mit vollentsalztem Wasser nitratfrei gewaschen. AnschlieBend wurde der
Filterkuchen im Trockenschrank bei 100 °C iiber Nacht getrocknet. Die Kalzinierung
erfolgte fiir 4 h bei 400 °C in einem Muffelofen unter Luft. Die Heizrate betrug 1 n‘;zc;l
Danach wurde der Katalysator durch Verpressen, Mdrsern und Sieben in die Kornfraktion
200 — 315 p m gebracht.

3.1.1.1. Impragnierung mit Kalium

Als chemischer Promotor wurde den Eisen-Vollkatalysatoren Kalium zugesetzt. Die theo-
retische Zusammensetzung findet sich in Tabelle 3.1. Bei den Vollkatalysatoren wird das

Kalium/Eisen Verhiltnis angegeben. Dazu wurde ein Teil des Eisenkatalysators vorgelegt

! Die verwendeten Chemikalien sind genauer im Anhang in Abschnitt A.1 aufgefiihrt.
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und unter Riihren mit einer 0,33 molaren L3sung aus Kaliumnitrat versetzt. Die Suspensi-
on wurde bei 100 °C im Trockenschrank langsam getrocknet und anschlieRend nochmals
unter oben angegebenen Bedingungen kalziniert.

Tabelle 3.1.: Zusammensetzung der K-promotierten Eisen-Vollkatalysatoren

Bezeichnung K/Fey.,.

Fe2K 2
FebSK 5
Fel0K 10

3.1.2. Tragerkatalysatoren

Zur Herstellung der Tragerkatalysatoren wurde 20 Gew.-% Metall auf Siliziumoxid und
Aluminiumoxid aufgebracht (Vgl. A.1). Als katalytisch aktive Komponente wurden ent-
weder Eisen, Cobalt oder eine 1:1 Mischung aus beiden Metallen mittels Impragnierung
bzw. Co-Impragnierung auf den Trager aufgebracht. Dazu wurden 0,33 molare Metall-
Nitrat-Losungen aus Fe(NO)s-9 H20 bzw. Co(NO)s3-6 Hy0 oder einem dquimolaren
Gemisch beider hergestellt. Die Impréagnierung erfolgte in einem Schritt. Die erhaltene
Suspension wurde im Muffelofen mit einer Heizrate von 1 °/min auf 100 °C aufgeheizt
und iiber Nacht getrocknet. AnschlieBend erfolgte eine Kalzinierung entsprechend der in
3.1.1 angegebenen Parameter. Erhalten wurden die in Tabelle 3.2 vorgestellten Basiska-
talysatoren.

Fiir die in Tab. 3.2 angegebenen K-promotierten Katalysatoren wurde ein Teil der Ba-
siskatalysatoren verwendet und wie bereits fiir die Vollkatalysatoren beschrieben (vgl.
3.1.1.1) mit einer Kaliumnitrat-Lésung impragniert. Die anschlieBende Trocknung und
der Kalzinierungsschritt erfolgten analog der Vollkatalysatoren.

Zur Herstellung der Cu — K-promotierten Katalysatoren wurde abermals ein Teil der Ba-
siskatalysatoren mit einer 0,33 molaren K N O3-Ldsung und einer 0,33 molaren Cu(NO3)2
co-imprégniert. Die Trocknung und Kalzinierung wurden analog durchgefiihrt.
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Tabelle 3.2.: Zusammensetzung der getrigerten Katalysatoren

Bezeichnung Gew.-%iheo.
Fe Co Cu K
Fe20/5i0, 20 - - -
Fe20/Aly05 20 - - -
] Fel0C010/5i02 10 10 - -
Basiskatalysatoren
Fel0C010/Al203 10 10 - -
C020/Si09 - 20 - -
COQO/AZQO;; - 20 - -
Fe20K2/5i09 20 - - 2
Fe20K2/Al203 20 - - 2
) Fel0Col0K2/Si0, 10 10 - 2
K-promotierte
Fel0Col0K2/Aly05 10 10 - 2
C020K2/5i0, - 20 - 2
C020K2/Aly05 - 20 - 2
Fe20Cu2K2/5i0 20 - 2 2
Fe20Cu2K2/Al0s 20 - 2 2
) Fel0Col0Cu2K2/Si0, 10 10 2 2
Cu-K-promotierte
Fel0Col0Cu2K2/Al,0O3 10 10 2 2
C020Cu2K2/S5i0, - 20 2 2
C020Cu2K2/Aly05 - 20 2 2

3.2. Charakterisierung der Katalysatoren

3.2.1. Element-Analyse

Zur Uberpriifung des Gehalts der Metalle und Promotoren wurden die hergestellten Ka-
talysatoren quantitativ mittels inductive coupled plasma optical emission spectrometry
(ICP-OES) bei der LUFA Nord-West untersucht. Zum Einsatz kam ein iCAP 7000 von
thermo scientific. Bei dem Verfahren werden die Proben zunichst mit Saure aufgeschlos-
sen. Ein Aerosol der Probe wird anschlieBend im 6.000-12.000 K heilen Argon-Plasma
angeregt. Die erzeugten lonen emittieren eine charakteristische lonenstrahlung, die mit
einem Spektrometer aufgezeichnet wird. Die Intensitdt der erhaltenen Spektren l3sst

Ruckschlisse auf die Konzentration der einzelnen lonen bzw. Atome zu.
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Tabelle 3.3.: Parameter der TPR Messungen

Vorbehandlung 50 ml/min Ar bei 150 °C fiir 2h
Reduktionsgas 5 Vol.-% Hy in Ar
Flussrate 50 ml/min
Heizrate 10 °C/min
Temperaturbereich 60 - 750 °C
Einwaage Vollkatalysator 100 mg, 200 mg Diluent
FEinwaage getr. Katalysator 300 mg
Korngrofie 200 - 315 pm
Kiihlfalle Eis/Kochsalz-Mischung

3.2.2. Temperatur programmierte Reduktion

Die temperatur programmierte Reduktion (TPR) ist eine gangige Technik zur Charak-
terisierung des Reduktionsverhaltens metallhaltiger Katalysatoren. Es handelte sich um
eine Apparatur der Firma Raczek Analysentechnik GmbH, Hannover. Die Detektion der
Gaszusammensetzung erfolg mittels eines WLD mit W-Au-Filament. Als Reduktionskom-
ponente wurde 5 Vol.%-Wasserstoff 3.0 in Argon 4.8 (Air Liquide Alphagaz) verwendet.
Die Temperaturkontrolle erfolgt durch ein ins Katalysatorbett eingefiihrtes Thermoele-
ment. Der Ofen konnte in einem Temperaturbereich zwischen 25-750 °C mit Heizraten
zwischen 1-20 °C/min betrieben werden. Der Temperaturgradient zwischen Ofen und Ka-
talysator betrug 20 °C und wurde entsprechend beriicksichtigt. Vor jeder Messung wurde
eine Vorbehandlung zum Entfernen adsorbierten Wassers durchgefiihrt. Nach Abkiihlen
der Anlage wurde die Messung gestartet. Die experimentellen Bedingungen sind in Ta-
belle 3.3 zusammengestellt. Eine Quantifizierung der erhaltenen Reduktionsspektren in
Bezug auf den Reduktionsgrad konnte mit Hilfe einer Kalibrationsmessung durchgefiihrt
werden. Dazu wurde eine Bypassschaltung mit Probenschleife diskontinuierlich mit Re-
duktionsgas gefiillt und anschlieBend detektiert. Der erhaltenen Signal -Flache kann somit

eine definierte Ho Gasmenge zugeordnet werden.

3.3. Experimentelle Durchfiihrung

Der folgende Abschnitt beschreibt den schematischen Aufbau der Testanlage zur Aktivie-
rung von C'Os, die gaschromatographische Analytik sowie die Parameter der Reduktion
und Probenvorbereitung. Des weiteren wird die Durchfiihrung der verschiedenen kataly-

tischen Versuche erldutert. Es wurden Fischer-Tropsch Synthesen mit reinem COs als
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Edukt sowie CO2-FTS mit 5 Vol.-% Ammoniak durchgefiihrt. Aulerdem wurde der pe-
riodische Eduktgaswechsel CO/CO; (Switch-Experimente) durchgefiihrt.

3.3.1. Schematischer Aufbau

Bei der verwendeten Katalyseanlage handelt es sich um einen kontinuierlich betriebenen
Festbettreaktor mit angeschlossener online-Gaschromatographie. Ein Schema der Anlage
findet sich in Abb. 3.1,

Sie besteht aus einem U-férmigen Stahlrohrreaktor (AuBerer Durchmesser = 1/4", In-
nendurchmesser = 0,5 cm), der mit einer Mischung aus Katalysator und Diluent bzw.
getragertem Katalysator (Vollkatalysator &~ 400 mg + ~ 200 mg SiO3, getr. Katalysa-
tor 600 mg) gefiillt und mit Glaswolle fixiert wird. Der Diluent dient bei den Vollkata-
lysatoren zur Verbesserung der Gasstromung wie zur Erhéhung der Warmekapazitdt im
Katalysatorbett. Dadurch werden auftretende Hot Spots durch die Reaktion vermieden.
Das U-Rohr befindet sich in einem beheizten und nach auRen hin isolierten Aluminium-
block. Die Temperaturkontrolle erfolgt durch zwei im Block befindliche Thermoelemente
des Typ-K. Da die Temperaturkontrolle auBerhalb des Katalysatorbetts erfolgte, wurde
vor den Messungen zunichst die isotherme Zone bestimmt, in die der Katalysator einge-
bracht wurde (Vgl. C.1).

Die Gase werden iiber Mass flow controller (MFC) digital (CO/COs, Ha, Ar/Chx)
bzw. analog (No, N H3) geregelt.? Die MFCs wurden zuvor fiir das jeweilig eingesetz-
te Gas im vollen Messbereich kalibriert. (Vgl. B.1). Verschiedene Absperrventile (V)
und Riickschlagventile (RSV) gewahrleisten die Arbeitssicherheit. Eine Spiilschaltung der
Ammoniak-fiihrenden Anlagenteile lieR sich iiber V-4 realisieren.

Mittels eines 3/2-Wege Ventils (3/2-WV) kann zwischen CO und COs als Eduktgas ge-
wechselt werden, ein 4/2-Wegeventil (4/2-WV) ermdglicht eine Umschaltung zwischen
Bypass und Reaktor. Nach Verlassen des Reaktors werden in einem auf 100 °C beheizten
Abscheider schwersiedende Produkte auskondensiert. Uber eine separate Stickstoffleitung
kann der Bereich von der Gaszuleitung bis zum Feindosierventil (FDV) unter Druck ge-
setzt werden. Das Feindosierventil ermdglicht die Steuerung der Druckverluststufe sowie
der Flussrate der Produktgase nach dem Reaktor. Die Flussrate wurde so gewahlt, dass
sie den Flow der Eduktgase immer leicht iiberschreitet und fiir jede Messung relativ kon-
stant gehalten werden kann. Die Druckleitung kompensiert dabei die Volumenkontraktion
der FTS. Dadurch blieb die Verweilzeit im Reaktor wie auch in der Transferleitung nach
der Druckverluststufe konstant. Eine Metallfritte verhinderte, dass Katalysatorpartikel in
die drucklose Transferleitung eindringen kénnen. Die Temperaturkontrolle des beheizten
Abscheiders und Rohrleitungen (grau hinterlegt), des Reaktorblocks, die Steuerung der
Magnetventile (MV) sowie der digital-MFCs erfolgte iiber eine in der Carl von Ossietzky

2 Weitere Informationen zu den verwendeten Geriten finden sich im Anhang (A.2).
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Universitdt Oldenburg entwickelten Reaktorsteuerung.

Die Analytik der Produkte erfolgt durch drei in Reihe geschaltete online-Gaschromatographen

(GC). Als interner Standard (ISTD) dient eine Mischung aus Cyclohexan (CHzx) in Ar-
gon (Ar) bekannter Konzentration. Dieses wird in einem konstanten Volumenstrom hin-
ter dem FDV eingespeist. Cyclohexan fungiert dabei als ISTD fiir GC-MSD und GC-FID
und Argon fiir GC-TCD. Vor Eintritt in den GC-TCD dient eine Kiihlfalle bei Raum-
temperatur zur Abscheidung samtlicher fliissiger Produkte, so dass die Permanentgase
CO, COs, CHy, Ar storungsfrei detektiert werden konnen. Vor jeder katalytischen Mes-
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Abbildung 3.1.: Aufbau der Katalyseanlage, adaptiert aus [5]

sung wurde der Reaktor auf Leckagen und Druckanstieg iiber der Katalysatorschiittung
getestet. Trat dieser nicht auf, so konnte die in situ Reduktion der oxidischen Vorstufe
gestartet werden. Die Parameter der Reduktion sind in Tabelle 3.4 angegeben.

3.3.2. Gaschromatographische Analytik

Die gaschromatographische Analytik gliedert sich in drei aufeinander folgenden online-
Gaschromatographen. Eine Ubersicht der jeweiligen Retentionszeiten findet sich im An-
hang (B.2). Bei diesen Messungen diente ein definiertes Gemisch von Cyclohexan in Argon
(Ar/Chz) als interner Standard. Die Berechnung des Umsatzes (X) konnte jedoch nicht
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Tabelle 3.4.: Parameter der in situ Reduktion (Gasfluss NTP)

Gas Wasserstoff
Flussrate 20 ml/min
Temperaturprogramm RT - 100 °C in 1 °C/min

60 min Haltezeit
100 °C - 430 °C in 1 °C/min
740 min Haltezeit

Druck atmosphérisch

mit Hilfe des ISTD vorgenommen werden. Da die Detektion von COy und N Hj aufgrund
der stark deformierten Peakform zu einem Fehler von 10 % und mehr fiihrte. Daher wur-
de der Umsatz aus den gebildeten Produkten Co, CHy, und Oy, ermittelt. Uber das
geloste Cyclohexan konnte fiir den GC-FID und den GC-MS auf die molare Flussrate der
gebildeten Produkte geschlossen werden. Die Selektivitaten wurden anschlielend aus den
Verhiltnissen der gebildeten Produktmengen errechnet.3

Fir die Analytik der Permanentgase CO, Hs, COs, Ar und CHy kam ein Hewlett
Packard 5890 mit TCD mit einer gepackten Carbosieve S-1 (CS) Saule zum Einsatz. Die
Bestimmung des Ammoniaks wurde mit dem selben GC iiber eine gepackte Porapack P
(PP) Séule realisiert. Beide Fiillmaterialien hatten eine MeshgréRBe von 80/100. Fiir das
Umschalten zwischen den beiden gepackten Siulen wurde eine Kombination aus zwei 10-
WV und einem 14-WV verwendet. Die ProbenschleifengroBe betrug 1 ml. Argon diente
bei den CS Messungen als ISTD zur Reduktion zufalliger Detektionsschwankungen und
zum Ausgleich von Verdnderungen der Gaszusammensetzung bei verdnderlichem Umsatz.
Die genauen Parameter sind in Tabelle 3.5 angegeben. Die Trennung erfolgte isotherm
fir 16 min (CS) bzw. 8 min (PP). Wahrend der Messreihen ohne N H3 wurde alle 16 Mi-
nuten eine Messung durchgefiihrt, wihrend der Untersuchungen mit N H3 wurden beide
Methoden abwechselnd verwendet.

3 Die genauen Berechnungen finden sich im Anhang B.4
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Tabelle 3.5.: Parameter Hewlett 5890 mit TCD

Gaschromatograph Hewlett Packard 5890 Packard Series II (online)

Detektor Wirmeleitfdhigkeitsdetektor (TCD)
Tpetektor = 180 °C

Séaule 1 (CS) gepackte Sdule (3 m x 3,2 mm)

Stationare Phase Carbosieve S-II, 80/100

Séule 2 (PP) gepackte Sdule (4 m x 3,2 mm)

Stationare Phase Porapack P, 80/100

Tragergas Stickstoff

Fluggeschwindigkeit 15 ml/min

Injektor Splitless

Temperatur Ofen 150 °C

Ventile 2 10-WV, 1 14-WV

Fiir die Bestimmung der Olefine und Paraffine im Bereich zwischen C7 — Cy wurde ein
Hewlett Packard 6890 mit FID und Agilent HP Q-PLOT Kapillarsdule und 1 ml Pro-
benschleife verwendet. AuRerdem konnten einige verzweigte Paraffine im C; und Cg Be-
reich identifiziert werden. Komponenten iiber Cy konnten aufgrund ihres Dampfdruckes
zwar nachgewiesen, jedoch nicht sicher quantifiziert werden. Der Vorteil der verwendeten
PLOT-S3ule ist die gute Trennung im Bereich der niedrig siedenden C; — C5 Kompo-
nenten. Als ISTD kam in diesem Fall im Argon gelstes Cyclohexan (C'hx) zum Einsatz.
Diese Komponente entsteht im Verlauf der Fischer-Tropsch Reaktion nicht und wur-
de benutzt, um die Messfehler des Gaschromatographen auszugleichen, und diente als
Bezugspunkt fiir den Vergleich zwischen GC-FID und GC-MSD. Zur Berechnung der
Molaren Flussraten der gebildeten Produkte wurde neben dem ISTD Chz auch die be-
kannten Response-Faktoren der jeweiligen Komponente verwendet (vgl. B.6 u. [101]).
Bei den verwendeten Parametern (Vgl. Tab.3.6) konnte alle 43 min eine Messung durch-
gefiihrt werden. Die Abbildung 3.2 zeigt ein verkiirztes Beispielchromatogramm des FID.
Die Fraktion C74 wird aufgrund des geringen Umsatzes nicht mit aufgefiihrt.
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3. Experimenteller Teil

Tabelle 3.6.: Parameter Hewlett Packard 6890 mit FID

Gaschromatograph Hewlett Packard 6890 (online)

Detektor Flammenionisationsdetektor (FID)
Tpetektor = 250 °C
Saule Agilent HP Plot Q
15m x 0,32 mm ID, 0,20 ym FD
Stationdre Phase Divenylbenzol /-Styrol
Tragergas Wasserstoff

3 ml/min fir 1 min danach 1 ml/min
Séaulendruck 114 kPa
Injektor Split Injektor

Trnjektor = 230 °C

Splitverhaltnis 1:1
Temperaturprogramm 40 °C, 3 min isotherm

mit 8 °C/min auf 120 °C, 5 min isotherm

mit 8 °C/min auf 230 °C, 10 min isotherm
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Abbildung 3.2.: Beispielchromatogramm des FID (C7y der Ubersichtlichkeit
wegen nicht aufgefiihrt)
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Die Analyse der N-haltigen Verbindungen sowie der Oxygenate und einiger verzweigter
Paraffine erfolgte iiber ein 6890 GC-MSD der Firma HP mit einem ebenfalls von HP her-
gestellten 5973 Quadrupol MS. Als Saule wurde eine Optima 1 MS Accent Kapillarsiule
eingesetzt. Die ProbenschleifengroRe betrug ebenfalls 1 ml und als ISTD kam, wie bereits
erwdhnt, Chx zum Einsatz. Ein sogenannter Cryo mit Flissigstickstoff-Kiihlung wurde
verwendet, um das in Tab. 3.7 angegebene Ofenprogramm zu realisieren. So gelang die
Auftrennung der Amine.

Zur Bestimmung der molaren Flussrate der Produkte wurde ein sog. lon extract ange-
wendet (vgl. [101]). Das so erhaltene Spektrum des jeweiligen starksten lons wurde zuvor
kalibriert und anschlieBend integriert. Aufgrund des hohen Stickstoffverbrauchs und der
hohen analytischen Komplexitdt wurde diese Methode nur bei wenigen Messungen und
insbesondere bei der Untersuchung des Einflusses von Ammoniak eingesetzt. Es konnte
alle 2 h eine Messung durchgefiihrt werden.

Tabelle 3.7.: Parameter Hewlett Packard 6890 mit 5973 MSD

Gaschromatograph Hewlett Packard 6890 (online)

Detektor Massenselektiver Detektor 5973 (MSD)
T'petektor = 150 °C
Solvent Delay = 12 min
Scan Range = 12-300 amu bei 4,83 scans/sec
Saule Optima 1 MS Accent
60m x 0,25 mm ID, 0,25pum FD

Stationdre Phase Dimethylpolysiloxan
Tragergas Helium

2,7 ml/min
Séaulendruck 118 kPa
Injektor Split Injektor

Trnjektor = 230 °C
Splitverhaltnis 1:1
Temperaturprogramm -40 °C, 3 min isotherm
mit 8 °C/min auf 120 °C, 5 min isotherm

mit 8 °C/min auf 230 °C, 10 min isotherm

Da Umsatz und Selektivitat wie bereits erwdhnt aufgrund von hohen Integrationsfeh-
lern fiir die Bestimmung des Edukt C'Os iiber eine Kohlenstoffbilanz aus der Produktbil-

dung ermittelt wurde, bestimmte das langste Messintervall der GC-Kaskade die maximale
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Anzahl der Messpunkte. Die experimentellen Daten der einzelnen Gaschromatographen
wurde daher anhand ihrer Time on stream (TOS) abgeglichen und ausgewertet. Die lang-
samste und damit fiir die Auftragung begrenzende Bestimmung der Produkte fand mit
dem Intervall von ca. 12~ am GC-FID satt. Die Details der Auswertung sind im Anhang
B.4 angegeben.

3.3.3. Kohlenstoffdioxid-Fischer-Tropsch Experimente

Die Aktivierung von C'Oy wurde sowohl mit als auch ohne den Einfluss von N Hj unter-
sucht. Es wurde ein Eduktgemisch aus reinem C'Os und Hs im stéchiometrischen Verhalt-
nis Hy/COy = 3 (r) vorgelegt. Bei der Untersuchung des Ammoniak-Einflusses wurde
zusatzlich 5 Vol.-% N Hs zudosiert. Die GH SV wurde durch Stickstoff als Balance-Gas
auf 1920h ! konstant gehalten. In den oben beschriebenen U-férmigen 1/4-Rohrreaktor
wurden zwischen 400 und 600 mg Katalysator eingebracht. Als optimale Reaktionstem-
peratur wurde 300 °C ermittelt und, so weit nicht anders angegeben, verwendet.* Durch
das Feindosierventil wurde der Druck im Reaktor auf 4 bar (a) und der Gasfluss durch die
Transferleitung auf ca. 60 — 70 ml/min (NTP) konstant gehalten. Dies wurde im Ver-
lauf der Messung durch ein Manometer und einen Blasenzihler regelmaBig tiberpriift. Die
Versuche wurden mindestens 24 h time on stream (TOS) durchgefiihrt, so dass davon
ausgegangen werden konnte, dass der stationdre Zustand erreicht war. Die Zeitskalen
bei Versuchsverlaufen beziehen sich ebenfalls auf die TOS. Alle angegeben Umsitze,
Ausbeuten und Selektivitdten sowie Olefin/Paraffin Verhiltnisse beziehen sich auf diesen
Zustand und wurden zwischen 10 und 24 h TOS ausgewertet.

Bei der Untersuchung des Ammoniak-Einflusses wurde nach mindestens 24 h TOS 5 Vol.-
% N Hs zugeschaltet und in gleichem MaRe das Balance-Gas Stickstoff reduziert. Es
folgte eine weitere Untersuchung fiir mindestens 24 h TOS. Auch hier wurde auf die
Einstellung eines stationdren Zustandes gewartet. Untersucht wurden die Vollkatalysato-
ren und die getragerten Katalysatoren. Fiir die Untersuchung des Ammoniak-Einflusses

wurden lediglich die Vollkatalysatoren verwendet.

3.3.4. Kohlenstoffmonoxid-Kohlenstoffdioxid Switch-Experimente

Zum Vergleich der klassischen FTS mit der CO2-FTS und des Einflusses von COy auf
die klassische FTS wurde periodisch zwischen den Edukten gewechselt. Alle 24 h (TOS)
wurde durch Umschalten am 3/2-WV zwischen CO2-FTS und CO-FTS gewechselt.
Dabei wurde das Ha/CO,-Verhaltnis (r) stochiometrisch beibehalten, d.h. fir CO; :
r = 3 und fiir CO : r = 2. Fiir die Dosierung von CO und COs wurde der gleiche MFC

4 Eine Ubersichtstabelle mit Angabe aller untersuchten Katalysatoren und den jeweiligen Testbe-
dingungen findet sich im Anhang C.2.
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3. Experimenteller Teil

verwendet, der zuvor fiir beide Fluide kalibriert wurde. Zur Beibehaltung der GHSV von
1920 A~! wurde Stickstoff verwendet. Gestartet wurden die Messungen stets mit CO und
wurden fiir die Dauer von mindestens 5 Tagen durchgefiihrt. Bei den einzelnen Stufen
wurde sichergestellt, dass der stationidre Zustand eingestellt war. Ansonsten verlief die

Durchfiihrung der Experimente analog zu 3.3.3. °

5 Ubersicht der exeprimentellen Parameter C.2
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4. Ergebnisse und Diskussion

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der experimentellen Arbeiten zusammengefasst
und diskutiert. Im ersten Teil werden die Ergebnisse der Katalysatorcharakterisierung
durch Element-Analyse und TPR vorgestellt. Im zweiten Teil wird auf die Ergebnisse der

einzelnen Fischer-Tropsch Experimente eingegangen.

4.1. Element Analyse

Zur Bestimmung der elementaren Zusammensetzung der verwendeten Katalysatoren und
zur Uberpriifung der verwendeten Priparationsmethode fiir promotierte Vollkatalysatoren
wie auch getragerter Katalysatoren wurden die Katalysatoren einer ICP-OES Messung un-
terzogen. Dabei werden mittels Sdureaufschluss die Bestandteile des Katalysators geldst
und anschlieBend im Plasma quantitativ bestimmt. Die Ergebnisse der Element-Analyse

der promotierten Eisen Katalysatoren sind in Tabelle 4.1 dargestellt.

Tabelle 4.1.: Element-Analyse der Eisen-Vollkatalysatoren per ICP-OES

Bezeichnung Gew.-%theo. Gew.-Toprqie. Abweichung [%]
Fe K Fe K Fe K
Fe2K 69 1 49 0,3 -30 -70
FebK 66 5 41 2,6 -38 -48
FelOK 63 9 47 55 -25 -38

Mittels ICP Analyse konnten die Promotierung durch K bestatigt werden, allerdings zeigt
sich eine Abweichung von dem theoretischen Gewichtsanteil zu dem ermittelten Wert.
Die negative Abweichung im Eisengehalt betragt zwischen 25 und 30 %. Die Abweichung
der Kupfergehalte vom Nominalwert liegen zwischen 38 und 70 %. Der Grund fiir die
Abweichung liegt in der Vollstindigkeit des Saureaufschlusses. Lump et al. verglichen
verschiedene Aufschlussverfahren von Staubproben im Hinblick auf die Vollstandigkeit
des Aufschlusses und fanden ebenfalls Abweichungen zwischen den Aufschlussmethoden
von bis zu 70 % [102]. Bei einem Saureaufschluss lagen die Abweichungen fiir Fe und
Co zwischen 20 und 30 %, fir K etwa bei 60 %. Bei dem in dieser Arbeit verwendeten
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Saureaufschluss der Vollkatalysatoren, konnte das Material nicht vollstandig gelost wer-
den, so dass ein geringer Feststoffanteil zuriick blieb, welche die Abweichungen erklart.
Aus diesem Grund wurde fiir eine Probe die Aufschlusszeit und die Verdiinnung deutlich
erhoht. Fiir Fel0OK bei 80-facher Verdiinnung und verlangerter Aufschlusszeit konnte
somit die korrekte Menge von 9 Gew-% K detektiert werden.

Da die Abweichung fiir die Elemente konsistent ist, wurden die librigen Katalysatoren
nicht erneut mit erhohter Aufschlusszeit und Verdiinnung vermessen. AuRerdem ist die
Praparationsmethode der Impragnierung sehr gut etabliert und ein Verlust an Material bei
der Praparation kann ausgeschlossen werden. Ausgehend von der Stichprobe bei Fel0K
und der konsistenten Abweichung wird angenommen, dass die theoretische Zusammenset-
zung bei allen verwendeten Vollkatalysatoren erreicht wurde. Fiir die weitere Bezeichnung
werden die theoretischen Gewichtsanteile, wie in Tab. 4.1 unter Bezeichnung angegeben,
verwendet. Tabelle 4.2 zeigt einen Vergleich der theoretischen Gewichtsanteile zu den

mittels ICP-OES ermittelten der getragerten Katalysatoren.

Tabelle 4.2.: Element-Analyse der getriagerten Katalysatoren per ICP-OES

Bezeichnung Gew.-%¢heo. Gew.-%prakt. Abweichung [%)]
Fe Co Cu K Fe Co Cu K Fe Co Cu K

Basiskatalysator

Fe20/S5:10, 20 16,9 -16

Fe20/Al203 20 18,5 -8

Fel0C010/Si02 10 10 8,5 8,27 -15 -17

Fel0C010/Al203 10 10 9,26 8,69 -7 -13

C020/S102 20 17,0 -15

C020/Al203 20 18,1 -10

Kalium

Fe20K2/5i04 20 2 16,1 0,69 -20 -66

Fe20K2/Al,03 20 2 17,4 0,55 -13 -73

Fel0C010K2/Si02 10 10 2 93 8,52 1,10 -7 -15 -45

Fel0C0l0K2/Al203 10 10 2 8,69 8,20 0,71 -13 -18 -65

C020K2/5i02 20 2 17,2 0,86 -14 -57

C020K2/Al203 20 2 17,4 0,91 -13 -55

Kalium-Kupfer

Fe20Cu2K2/5i02 20 2 2 18,3 1,0 1,36 -9 -50  -32

Fe20Cu2K2/Al>03 20 2 2 16,0 0,76 1,49 -20 -62  -26

Fel0C010Cu2K2/Si0O2 10 10 2 2 939 855 1,07 132 -6 -15 -47 -34

Fel0Col0Cu2K2/Al:03 10 10 2 2 682 6,12 086 1,31 -32 -39 -57 -35

C020Cu2K2/Si0, 20 2 2 13,6 1,02 1,08 -32  -49 -46

C020Cu2K2/Al,03 20 2 2 16,0 0,95 1,33 20 -53 -34

40



4. Ergebnisse und Diskussion

Die Abweichung im Fe und Co Gehalt zu den Nominalwerten liegen fiir die Tragerkataly-
satoren zwischen 10 und 20 %. Die Ursache fiir die geringere Abweichung verglichen mit
den Vollkatalysatoren kann durch einen vollstandigeren Aufschluss erklart werden. Fiir
die Gehalte an C'u und K zeigen sich Abweichungen gegeniiber Nominalwert zwischen
30 und 70 %. Dies ist in Ubereinstimmung mit den in der Literatur [102] ermittelten
elementspezifisch hheren Abweichungen. AuBerdem ist der Gewichtsanteil der Promoto-
ren bezogen auf das Gesamtgewicht am geringsten, so dass sich bereits kleine Abweichun-
gen im Aufschluss stark auf das Ergebnis auswirken. Systematische Abweichungen der
Praparationsmethode liegen in der Reinheit der verwendeten Eisen- und Cobaltsalze, so-
wie dem Wassergehalt der verwendeten Precursorlésungen. Da die Abweichungen fiir alle
praparierten Katalysatoren im gleichen Bereich liegen, wird die Priparation als erfolgreich
angesehen und die Katalysatoren kdnnen in der Katalyse direkt miteinander verglichen
werden. Aus Griinden der Ubersichtlichkeit werden im Folgenden zur Bezeichnung der
Katalysatoren die theoretischen Gewichtsanteile, wie in Tab. 4.2 unter Bezeichnung auf-

gefiihrt, verwendet.

4.2. Temperatur programmierte Reduktion

Bei der temperaturprogrammierten Reduktion (TPR) wird der Wasserstoffverbrauch an
einem Katalysatorsystem bei einer definierten Heizrate detektiert, was Aufschluss iiber
das Reduktionsverhalten des Materials gibt. Anhand der Lage und Auspragung der Re-
duktionspeaks kann eine Aussage iiber Reduzierbarkeit und die Wechselwirkungen der
Metalle und Promotoren mit dem Tragermaterial getroffen werden. Untersucht wurden
Eisenvollkatalysatoren mit Kaliumpromotierung (2, 5, 10 Gew.-%) und ein Cobaltvoll-
katalysator. Auerdem wurden verschiedene getragerte Eisen-, Cobalt- und bimetallische
Eisen-Cobalt Katalysatoren mit den jeweiligen Vollkatalysatoren verglichen. Besondere
Beachtung kommt dabei dem Effekt des Tragermaterials wie auch dem Effekt der ver-

wendeten Promotoren (Kalium, Kupfer) zu.

4.2.1. Reduktion von Eisen-haltigen Katalysatoren

Die Reduktion von FesO3 zu metallischen Eisen l3uft im allgemeinen in zwei Reakti-
onsschritten ab. Im unteren Temperaturbereich wird zundchst Hamatit zu Magnetit um-

gewandelt. Bei hoheren Temperaturen findet schlieRlich die Reduktion zu metallischem
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Eisen statt. Die beiden Reaktionsgleichung sind im Folgenden beschrieben.

3Fes03 + Hy — 2Fe304 + HyO (4.1)
2Fe304 + 8Hy — 6Fe + 8H50 (4.2)

Liegt das Eisen als Wiistit (FeQ) vor, so kann es noch zu einem dritten Reduktionspeak
kommen. Wiistit kann jedoch im Gegensatz zu Hamatit und Magnetit nur im Hochtem-
peraturbereich {iber 750 °C reduziert werden [103-105].

Mit Hilfe einer neuartigen Methodik zur Temperatur programmierten Reduktion (iTPR)
untersuchte Thome [106] sehr detailliert den Einfluss der Einwaagen und der Heizrate auf
das Reduktionsverhalten von Eisen-Vollkatalysatoren. Er fand heraus, dass sowohl durch
Erhohung der Heizrate wie auch durch Erhéhung der Katalysatoreinwaage die Maxima
der Reduktionsstufen zu hoheren Temperaturen verschoben werden kdnnen. Des weiteren
zeigten die Ergebnisse, dass sich in-situ eine Wiistit Phase (F'eO) bilden kann, welche
sich anschlieBend erst bei hohen Temperaturen iiber 800 °C zu Eisen reduzieren lasst.
Dieses Phidnomen trat vor allen auf, wenn die Reduktion der Magnetit Phase aufgrund
hoher Heizraten oder hoher Einwaage im Temperaturbereich unter 700°C nicht vollstan-
dig abgeschlossen war.

Abbildung 4.1 zeigt die postulierten Reduktionsschritte fiir einen Eisenvollkatalysator

Fe,0; — Fe,0, — Fe Fe,0, — FeO —— Fe
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Abbildung 4.1.: Mechanismus der Eisenreduktion, adaptiert aus [106]
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bei einer Heizrate von 10 K/min. Die einzelnen Reaktionen sind hier dekonvolutiert iiber
dem Gesamtspektrum dargestellt. Zunachst findet bei einer Temperatur von 350 °C die
Reduktion von Hamatit zu Magnetit statt. Der nichste Reduktionsschritt findet in einem
Temperaturbereich von 600 bis 700 °C statt. Wird dieser Bereich langsam genug durch-
laufen bzw. liegt genug Reduktionsmittel vor, so wird Magnetit direkt zu metallischem
Eisen reduziert. Bei der unvollstindigen Reduktion wird eine Wiistit Phase gebildet. Die
Reduktion dieser Phase tritt erst bei 900 °C ein.

Abbildung 4.2 zeigt die Reduktionsprofile der Vollkatalysatoren Fe, Fe2K, Fe5K und
FelOK in einem Temperaturbereich von 60 °C und 750 °C. Die genauen Messpara-
meter sind in Kap. 3.2.2 beschrieben. Das TPR Spektren des Fe-Vollkatalysators zeigt
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Abbildung 4.2.: TPR Profile der Fe-Vollkatalysatoren, 5 Vol-% Ha/Ar,
50ml/min (NTP), f =10 °C'/min, 100 mg Einwaage

zwei Hauptreduktionsbereiche im Niedrig- und Hochtemperaturbereich zwischen 300 und
450 °C sowie 450 °C und 750 °C (Vgl. Abb. 4.2 ). Im ersten Bereich zwischen 300 und
450 °C sind drei Temperaturmaxima bei 350, 400 und 430 °C zu finden. Es ist bekannt,
dass in diesem Bereich vorwiegend die Reduktion von Hamatit zu Magnetit (Maximum
400 °C, Gl. 4.1) stattfindet [104]. Jin et al. [104] beobachteten, dass das Auftreten von
weiteren unterliegenden Reduktionspeaks stark von der Vorbehandlung der Katalysatoren
abhangig ist. Insbesondere durch eine Erhéhung der Kalzinierungstemperatur konnte das
Auftreten zusitzlicher Peaks reduziert werden. Dies spricht fiir die Reduktion von Pre-
cursorresten auf der Probe. Da die Eisenvollkatalysoren durch die Fallung von Eisennitrat
hergestellt wurden, ist es wahrscheinlich, dass es sich im unteren Temperaturbereich
ebenfalls um die Reduktion von Nitratresten handelt. Im zweiten Bereich zwischen 450
und 750 °C findet die Reduktion von Magnetit zu metallischem Eisen statt (Maximum
650 °C, Gl. 4.2). Die Reduktion von Wiistit zu metallischem Eisen wiirde erst bei hoheren
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Temperaturen tiber 750 °C auftreten, weshalb hier keine Aussage iiber das Vorhandensein
der Phase gemacht werden kann.

Fiir die mit Kalium promotierten Proben zeigt sich ein dhnliches Reduktionsverhalten,
wobei sich die Maxima der Reduktionspeaks um circa 50 °C zu hoheren Temperatu-
ren verschieben. Ebenfalls treten 2-3 Reduktionspeaks im unteren Temperaturbereich bis
500 °C auf. Auffillig ist jedoch, dass mit zunehmender Kalium Konzentration der Peak
bei 480 °C deutlich zunimmt. Die Verschiebung der Reduktionstemperatur zu hdheren
Temperaturen fiir die Reduktion von Hamatit zu Magnetit durch Kalium wurde in der
Literatur bereits beschrieben [5] und kann auf die Hinderung der Wasserstoff-Adsorption
durch erhdhte Oberflachenbasizitit zuriickgefiihrt werden [107]. Weiterhin gibt es auch
Literatur, welche die Bildung von K F'eO5 unter reduktiven Bedingungen beschreibt [108].
Diese Phase ist nur unter reduktiven Bedingungen stabil und reagiert an Luft zu Kali-
umcarbonat weiter. In Tabelle 4.4 sind die Flachenanteile der beiden Temperaturbereiche

sowie der Reduktionsgrad bis 750 °C gegeniibergestellt.

Tabelle 4.3.: Flachenanteile der Reduktionspeaks und Reduktionsgrad der
Eisenvollkatalysatoren

Katalysator Fliachenanteil [%)] Red.-grad
A) 300-450 °C  B) 450-750 °C  bis 750 °C [%)]

FeOK 29 71 40
Fe2K 38 62 50
FebK 48 52 71
Fel0K 99 41 90

Die Betrachtung der Flichenanteile der Reduktionsstufen des Eisenvollkatalysators zeigt
ein Verhaltnis von 29 % fiir die erste Stufe und 71 % fiir die zweite Reduktionsstufe. Dies
steht im Gegensatz zu dem stdchiometrischen Verhiltnis von 1:4. Daher kann davon
ausgegangen werden, dass bei der Reduktion ein hoher Anteil an Wiistit entstanden ist.
Die Kalium-promotierten Eisenkatalysatoren zeigen dariiber hinaus bei gleicher Einwaage
eine Erhéhung des Wasserstoffverbrauchs im ersten Reduktionsschritt sowie eine Erho-
hung des Gesamtwasserstoffverbrauchs. Da Kalium nicht dafiir bekannt ist, die Reduktion
von Eisen zu fordern, ist das Auftreten einer weiteren Phase hier wahrscheinlich. Auch
Stobbe et al. postulierten das Auftreten einer K F'eOy Phase, die eine Reduktionsstufe
im Bereich um 400 °C aufwies [109]. In Ubereinstimmung mit diesem Postulat steigt bei
den verwendeten Katalysatoren der Anteil der ersten Reduktionsstufe mit zunehmender
Kaliumpromotierung systematisch an und weist fiir die erste Stufe bei FelOK bereits
59 % auf. Aufgrund der Flachenverhiltnisse lasst sich schlussfolgern, dass die Reduktion

der Fe K Katalysatoren bei Erreichung der Maximaltemperatur von 750 °C noch nicht
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vollstandig ist. Der Reduktionsgrad, berechnet aus dem Wasserstoffverbrauch bis 750 °C,
steigt ebenfalls mit zunehmender Kaliummenge von 40 bis 90 % an. Es sei an dieser Stelle
angemerkt, dass dies nicht dem tatsdchlichen Reduktionsgrad unter Katalysebedingun-
gen entspricht, da sich die Reduktionsparameter zur Katalysatoraktivierung deutlich von
der hier in der TPR verwendeten Heizraten unterscheiden (sieche Kap. 3, Tab. 3.4). Bei
der Reduktion vor Katalyse wird die oxidische Katalysatorvorstufe mit reinem Wasser-
stoff bei geringerer GHSV und geringerer Heizrate durchstromt. Die Maximaltemperatur
von 430 °C wurde auBerdem fiir 12h gehalten. Die Abkiihlung erfolgte unter Inertgas, so
dass davon ausgegangen wird, dass bei Beginn der Katalyse ein vollstandig reduzierter

Katalysator vorlag.

Fe20/A1203
_ 402 °C Ezggs.oz
60 652 °C
_ 391°C 621°C
>
E 40
8
e 667 °C
= ao7GC
_g 20
5 354 °C
[he
04

—T T T T T T T "~ T "~ T "~ T T "~ T "~ T "1
50 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750

Temperatur [°C]

Abbildung 4.3.: TPR Profile zum Vergleich getridgerter und ungetragerter
Fe-Katalysatoren, 5 Vol-% Hy/Ar, 50ml/min (NTP), 5 = 10 °C'/min 300 mg
Einwaage getr. Kat., 100 mg Vollkat.

In Abbildung 4.3 werden die erhaltenen TPR Profile der getrigerten Eisenkatalysatoren
mit dem Vollkatalysator verglichen. Wie bereits bei dem Fe0K beschrieben, treten auch
bei den getragerten Katalysatoren zwei Reduktionsstufen auf. Die erste liegt in einem
Bereich zwischen 300-475 °C, die zweite in einem Bereich zwischen 550 und 720 °C.
Beide werden entsprechend dem Ubergang Magnetit zu Hamatit und Hamatit zu Eisen
zugeordnet. Im Vergleich zum Eisenvollkatalysator kann es bei den getragerten Systemen
aufgrund von Triger-Metallwechselwirkungen zu einer deutlichen Verdnderung des Re-
duktionsverhaltens kommen.

Im Gegensatz zum Fe-Vollkatalysator verlduft die Reduktion iiberwiegend im unteren
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Temperaturbereich ab. Dies wird vor allem deutlich, wenn man die Intensitdten der Re-
duktionsstufen miteinander vergleicht (sieche Tab. 4.4). Die erste Reduktionsstufe nimmt
bei getragerten System 67% ein und die zweite 33%. Dies steht im klaren Gegensatz zu
den stochiometrisch vorgegebenen Intensititen, wie sie aus Gl. 4.1-4.2 folgen. Es kann
also davon ausgegangen werden, dass der 2. Reduktionspeak zu deutlich héheren Tem-
peraturen verschoben ist. Ein Grund fiir das veranderte Reduktionsverhalten ldsst sich
durch Trager-Metall Wechselwirkung von Eisen und AlyOs erkldren. Wan et al. beob-
achteten starke Wechselwirkungen mit Aluminiumtragern aus durch Fallung hergestellten
Eisen Katalysatoren [110]. Der SiO; getragerten Katalysator zeigt ein fast identisches
Reduktionsverhalten wie der Eisen-Vollkatalysator. Vergleicht man den Reduktionsgrad,
so ergibt sich ein fast identischer Reduktionsgrad von 40% fiir den Vollkatalysator und
fir SiOy getragerte Katalysatoren.

Aus den TPR Spektren ldsst sich ergdnzend ableiten, dass die Wechselwirkung zwischen

Eisen und SiOo-Trager schwacher ausgepragt ist als mit Al»Os.

Tabelle 4.4.: Flachenanteile der Reduktionspeaks und Reduktionsgrad der
getragerten FEisenkatalysatoren

Katalysator Flachenanteil [%)] Red.-grad
A) 300-520 °C  B) 520-750 °C  bis 750 °C [%)]

Fe20/Si0, 22 78 40
Fe20K2/S5i0, 34 66 33
Fe20Cu2K?2/Si0, 29 71 40
Fe20/Al05 67 33 21
Fe20K2/Aly 05 20 80 53
Fe20Cu2K2/Aly05 66 34 88

In Abb. 4.4 ist das Reduktionsverhalten der K-promotierte Proben zu sehen. Wie auch
bereits fiir die Vollkatalysatoren beschrieben, zeigt sich ein sehr ausgepragter Redukti-
onsschritt zwischen 460 und 490 °C. Eine mdgliche Erklarung ist die Verschiebung des
Reduktionsschrittes von Magnetit zu héheren Temperaturen aufgrund der verminderten
Woasserstoffadsorption durch K oder das Auftreten einer weiteren Eisen-Kalium-Phase,
welche in diesem Bereich reduziert wird. Die Bildung von Aluminaten mit C'o basierten
Katalysatoren ist seit den 80er Jahren literaturbekannt [111], aber die Bildung von Alu-
minaten im System F'e/AlyOs5 ist thermodynamisch limitiert. Die hohen Oxidationsstufe
des Fe(lll) in Magnetit stabilisiert das Eisen gegen eine Spinell-Bildung. Eine Festphasen-
reaktion zwischen Aluminiumoxid und Eisen ist daher eher unwahrscheinlich [112]. Wiistit
kann bei der Reduktion von Hamatit zu Magnetit je nach Reaktionsbedingungen gebildet
werden [105]. Stabilisierung von Wiistit durch die starke Metall-Trager Wechselwirkung
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bei Al5O3 kénnte eine Ursache fiir das Auftreten dieser Phase sein. Wan et al. beobachte-
ten starke Wechselwirkungen zwischen Aluminiumtragern und durch Fallung hergestellten
Eisen Katalysatoren [110]. Die verwendeten Katalysatoren zeigten eine Verringerung in
der Carbidisierung und daher eine geringere Aktivitat unter CO-Fischer-Tropsch Bedin-
gungen. Sie schlussfolgerten, dass die Wechselwirkung von AlsO3 und Eisen die Wiistit
Phase stabilisiert und die Reduktion zu metallischem Eisen verhindert. Abb. 4.5 zeigt
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Abbildung 4.4.: TPR Profile zum Vergleich getrigerter und ungetragerter
FeK-Katalysatoren, 5 Vol-% Hsy/Ar, 50ml/min (NTP), § = 10 °C'/min 300 mg
Einwaage getr. Kat., 100 mg Vollkat.

einen Vergleich der Triagerkatalysatoren mit und ohne C'u Promotierung auf den verwen-
deten Tragermaterialien. Betrachtet man zunichst die Wirkung auf die AloO3 getragerten
Katalysatoren, so kann festgestellt werden, dass die Reduktionspeaks im unteren Tempe-
raturbereich durch die Promotierung mit Kupfer zu niedrigeren Temperaturen verschoben
werden und auch ein zweiter Reduktionsschritt im Hochtemperaturbereich auftritt. Die
Reduktionsstufen haben ihre Maxima bei 343 °C und 674 °C. Diese konnen dem Uber-
gang Hamatit zu Magnetit und Magnetit zu Eisen zugeordnet werden. Aus der Literatur
ist bekannt, dass bereits der Einsatz geringer Mengen von Kupfer eine Verbesserung der
Reduzierbarkeit von Hamatit zu Magnetit und in geringerem MaBe die Reduktion von
Hamatit zu Eisen hervorruft [104, 113]. An den reduzierten Kupfer-Zentren wird Was-
serstoff zundchst dissoziativ gespalten und steht damit aktiviert fiir die Reduktion des
Eisens zur Verfiigung. Dieser Effekt zeigt sich auch deutlich im Reduktionsgrad, der fiir
den Cu-haltigen Katalysator von 53% auf 80% ansteigt. Auf SiOs l3sst sich eine Reduk-

tion der Peak-Temperatur fiir den ersten Reduktionsschritt (Hamatit zu Magnetit) um
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150 °C auf 322 °C feststellen. Der zweite Peak der Reduktion von Magnetit zu Eisen wird
durch die Promotierung mit C'u nicht beeinflusst. Trotzdem steigt der Reduktionsgrad
von 33 auf 40% an.
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Abbildung 4.5.: TPR Profile zum Vergleich Cu haltigen Fe — K Katalysatoren ,
5 Vol-% Hy/Ar, 50ml/min (NTP), 8 = 10 °C'/min 300 mg Einwaage getr. Kat.

4.2.2. Reduktion von Cobalt-haltigen Katalysatoren

Die Reduktion von Cobaltoxid zu metallischem Cobalt erfolgt in zwei Schritten:

Co304 + Hy — 3C0o0O + HyO (4.3)
3C0o0 + 3Hy — 3Co + 3H50 (4.4)

In einem ersten Schritt wird Co(lll) zu Co(ll) reduziert. Im Anschluss folgt die weitere
Reduktion zu metallischem Cobalt. In Abbildung 4.6 sind die Hy — T PR Profile der
Cobalt-haltigen Voll- und Trager-Katalysatoren C'o, C'020/Al203, C020K2/Al303 und
C020Cu2K2/Al203 abgebildet. Tabelle 4.5 zeigt die Reduktionsgrade der C'u-basierten
Katalysatoren. Die Reduktion des Vollkatalysators zeigt das charakteristische Redukti-
onsverhalten von Co(lll) zu metallischen Cobalt. Der erste Reduktionspeak bei 355 °C

wird der Reduktion von Co(lll) zu Co(ll) zugeschrieben. Die zweite Reduktionsstufe zu
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Abbildung 4.6.: TPR Profil zum Vergleich getridgerter und ungetrigerter C'o
Katalysatoren, 5 Vol-% Hy/Ar, 50ml/min (NTP), f = 10 °C/min, 300 mg
Einwaage getr. Kat., 100 mg Vollkat

metallischem Cobalt ist bei 600 °C abgeschlossen. Der Reduktionsgrad des Vollkatalysa-
tors am Ende der Messung betragt 100%.

Im Gegensatz dazu weisen die getrdgerten Systeme einen geringeren Reduktionsgrad auf.
Anhand der TPR-Profile von C'o/SiO5 lassen sich analog zum Vollkatalysator zwei Re-
duktionsstufen ableiten und den jeweiligen C'o-Spezies zuordnen. Die erste Reduktions-
stufe weist eine vergleichbare Temperatur im Bezug auf den Vollkatalysator auf, wahrend
die zweite Reduktion von CoO zu Co fiir den Si-getrdgerten Katalysator eine deutliche
Verschiebung um 100 °C zu geringeren Temperaturen zeigt. Die geringere Temperatur
lasst sich durch eine geringe Einwaage im Vergleich zum Vollkatalysator erklaren, so wie es
von Thome nachgewiesen wurde[106]. Der Reduktionsgrad liegt mit 43% deutlich unter
dem des Vollkatalysators. Eine mdgliche Ursache ware das Vorhandensein von sehr klei-
nen Cobaltpartikeln, die erst bei héheren Temperaturen reduziert werden kdnnen, so wie
es von Prieto et al. nachgewiesen wurde. Prieto et al. untersuchten anhand Kristallitgro-
Renvariation von Cobaltkatalysatoren die Reduzierbarkeit auf SiOs und den Einfluss auf
die Fischer-Tropsch Reaktion. Sie fanden, dass mit abnehmender KristallitgroBe die Re-
duktionstemperaturen systematisch zu héheren Temperaturen verschoben wurden [114].
Partikel mit einer PartikelgroBe kleiner 6nm zeigten unter 600 °C keine Reduzierbarkeit.
Co/Aly03 weist im TPR Profil nur eine Reduktionsstufe im unteren Temperaturbereich
auf. AuRerdem lieR sich der Katalysator C'o/Al3O3 im betrachteten Temperaturbereich

nur zu 43% reduzieren. Fiir die geringere Reduzierbarkeit gibt es zwei mogliche Ursachen.
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Tabelle 4.5.: Reduktionsgrad der Cobalt-Katalysatoren

Katalysator Reduktionsgrad [%)]

Co 100
C020/8i0s 43
C020/Al203 14

C020K2/Al,03 34
C0o20CuK2/Aly05 87

Zum einen ist die Bildung von Co-Aluminaten bekannt, die zu schwer reduzierbaren Spe-
zies oberhalb von 1000 °C fiihren [40], und zum anderen ist auch hier das Auftreten von
sehr kleinen Cobaltkristalliten wahrscheinlich. Durch die Promotierung mit Kalium und
vor allem Kupfer traten im TPR Profil Reduktionsstufen in hoherem Temperaturbereich
auf und der Reduktionsgrad konnte von 14% auf 34% fiir C020K2/Al303 gesteigert
werden. Der getragerte CoK Katalysator zeigt eine Reduktionsstufe bei 409 °C und eine
bei 602 °C. Die Verschiebung der Reduktionstemperatur zu hdheren Temperaturen ist
wie aus vorhergehenden Kapiteln durch die Kalium-Promotierung erkldrbar. Der Kata-
lysator C'020Cu2K2/Al303 weist dariiber hinaus drei Reduktionsstufen auf: Die erste
Co-Spezies wird bei 370 °C reduziert, die zweite Reduktionsstufe findet bei 479 °C und die
dritte bei 709 °C statt. Der Reduktionsgrad des Katalysators betrug 87%. Die Steigerung
des Reduktionsgrades wurde bereits im System F'e — C'u beobachtet. Sie kann durch die
Aktivierung von Wasserstoff mit Hilfe des C'u-Promotors erklart werden. Dariiber hinaus
fanden Baker et al. [37] bei getragerten Katalysatoren mit Cobalt und Kupfer die Bil-
dung von Cu — Co-Legierungen. Die gebildete Legierungsphase war in der Katalyse fiir
Hydrierungsreaktionen jedoch inaktiv. Durch das Auftreten einer solchen Legierungspha-
se kann das Auftreten einer dritten Reduktionsstufe im Reduktionsprofil ebenfalls erklart

werden.

4.2.3. Reduktion von bimetallischen Cobalt-Eisen Katalysatoren

Die bimetallischen Katalysatoren zeigen ein sehr komplexes Reduktionsspektrum, das ge-
pragt ist von einer Uberlagerung von Reduktionsschritten. Aus der Literatur ist auRerdem
bekannt, dass bimetalische F'e — C'o Katalysatoren Legierungen bilden und Eisen haufig
die Cobalt Partikel nach Reduktion iiberdeckt. Besonders die 50-50 F'e — C'o Mischungen
zeigten bei Untersuchungen von Logdberg et al. auf Aluminiumoxid und Duvenhage et
al. auf TiOy die Tendenz zur Bildung von schwer reduzierbaren Spinel-Strukturen und
Aluminaten [74, 111, 115]. Die Reduktionsgrade der Katalysatoren sind in Tabelle 4.6

dargestellt. Fiir die bimetallischen Katalysatoren zeigt sich der gleiche Trend wie fiir die
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Tabelle 4.6.: Reduktionsgrad bimetallischer Katalysatoren

Katalysator Reduktionsgrad [%)]
Fel0Co010/Al2O3 61
Fel0Col0K2/Aly03 65
Fel0C0l10Cu2K2/Al,03 98
Fel0C010/S5i02 58
Fel0Col0K2/Si0s 99
Fel0C010Cu2K2/Si0o 97

monometallischen Katalysatoren. Mit Promotierung durch Kupfer steigen die Reduktions-
grade der Katalysatoren systematisch an. Abbildung 4.7 zeigt den Vergleich des bimetalli-
schen Fe — Co Katalysators getrdgert auf Aluminumoxid. Wie anhand der Markierungen
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Abbildung 4.7.: TPR Profile FeCo/Al3O3 im Vergleich zu Fe und Co
Tréagerkatalysatoren auf AlaOs, 5 Vol-% Ha/Ar, 50ml/min (NTP), =1 °C/min
300 mg Einwaage getr. Kat.

gezeigt werden soll, treten die Reduktionspeaks der monometallischen getrdgerten Fe
und Co Katalysatoren hier iiberlagert auf. Deutlich wird auch eine Verschiebung der
Reduktionstemperatur der einzelnen Peaks zu leicht héheren Temperaturen. Der erste
Reduktionspeak entspricht der Reduktion von Cobaltoxid Co304 zu Co0O. Die zweite
Reduktionsstufe kann der Reduktion von Hamatit zu Magnetit zugeordnet werden. Im

Anschluss darauf sind iiberlagert die Reduktion von C'oO und Magnetit zu erkennen.
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Abbildung 4.8 zeigt das Reduktionsprofil der K-promotierten bimetallischen F'e — Co
Katalysatoren mit den K-promotierten monometallischen Katalysatoren getrdgert auf
Al303. Die Abfolge der Reduktionsstufen richtet sich hier ebenfalls nach der Abfolge
der beiden monometallischen Varianten und die Reduktionsprofile treten iiberlagert auf.
Zunichst wird die Hamatitphase zu Magnetit reduziert, danach findet die Reduktion von
Co0203 zu CoO statt. Im Anschluss werden in einer breiten Reduktionsstufe Magnetit
und CoO zu den metallischen Phasen reduziert. Abbildung 4.9 zeigt den bimetallischen
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Abbildung 4.8.: TPR Profile FeCoK /Al,O3 im Vergleich zu FeK und CoK
Tragerkatalysatoren auf AloOs, 5 Vol-% Ha/Ar, 50ml/min (NTP),
B =10 °C/min 300 mg Einwaage getr. Kat.

Cu — K-promotierten FeCo/AloO3 Katalysator im Vergleich zu den monometallischen
Katalysatoren mit Cu — K auf Al,O3. Durch die Uberlagerung der beiden Spektren im
Falle des bimetallischen Katalysators zeigt sich ein breites Reduktionsprofil ohne starke
Auspriagung von Reduktionsmaxima. Daher ist die Zuordnung der einzelnen Reduktions-

stufen schwierig.

Ein dhnliches Reduktionsprofil zeigt sich auch fiir mit Kalium und Kupfer dotierten Kata-
lysatoren auf SiO, getrigert in Abbildung 4.10. Auch hier scheint es eine Uberlagerung

der einzelnen Komponenten zu geben.
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Abbildung 4.9.: TPR Profile FeCoCuK /AlyO3 im Vergleich zu FeCuK und
CoCuK Katalysatoren getrdgert auf AloOs, 5 Vol-% Ha/Ar, 50ml/min (NTP),
B =10 °C/min 300 mg Einwaage getr. Kat.
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Abbildung 4.10.: TPR Profile zum Vergleich bimetallischer FeCo Katalysatoren
getragert auf SiOy, 5 Vol-% Hy/Ar, 50ml/min (NTP), 5 =10 °C'/min 300 mg
Einwaage getr. Kat.
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Zusammenfassend kénnen die folgenden Feststellungen gemacht werden:

Fe

Eisen zeigt zwei Reduktionspeaks. K-Promotierung verschiebt die Reduktionstem-
peratur zu hoheren Temperaturen, die Menge an K ist dabei nicht bestimmend.
Cu reduziert fiir alle Fe-Systeme die Reduktionstemperatur. Die getragerten Ka-
talysatoren zeigen einen geringeren Reduktionsgrad als die Vollkatalysatoren fiir
S105 und Al2O3 durch die Bildung schwer reduzierbarer Spezies. Doch auch hier
fiihrt Kalium zu einer Erhéhung und Kupfer zu einer Erniedrigung der Reduktions-

temperaturen.

Der Vollkatalysator zeigt zwei Reduktionspeaks, wihrend die getragerten C'o-Kataly-
satoren ahnlich der F'e-Katalysatoren eine geringere Reduzierbarkeit aufweisen. Auf
Al03 scheint die Bildung von Spinell-Phasen wahrscheinlich. Die Promotierung
mit C'u fiihrt auf dem AlsOs-Triger zu einem dritten Reduktionspeaks bei 709 °C,
der entweder auf eine C'oCu-Legierung oder auf ein verbessertes Reduktionsver-

halten hinweist.

Fe — Co Die bimetallischen Katalysatoren zeigen eine Uberlagerung der Reduktionspeaks

von Cobalt und Eisen. Auffillig ist, dass die Cu-Dotierung fiir alle Katalysatorsys-

teme die Reduktionstemperatur reduziert.
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4.3. Eisen-Katalysatoren fiir

Kohlenstoffdioxid-Fischer-Tropsch Synthese

Die Ergebnisse der CO4 Aktivierung unter Fischer-Tropsch Bedingungen an Eisen-Vollkatalysatoren
werden im Folgenden erliutert. In Abschnitt 4.3.1 wird der Einfluss der Temperatur auf
die FTS beschrieben, bevor in Abschnitt 4.3.2 auf den Effekt der Promotierung mit Kali-
um eingegangen wird. Die Produkte der Fischer-Tropsch Reaktion sind CO, C'Hy und die
zusammengefasste organische Fraktion Cy.. Aulerdem wurde der Anteil der 1-Olefine

innerhalb der korrespondierenden n-Paraffine betrachtet.

4.3.1. Einfluss der Temperatur

Durch Variation der Temperatur in dem Bereich von 230 - 350 °C wurde der Einfluss der
Temperatur auf den COy Umsatz bestimmt. Die Abbildung 4.11 zeigt die Temperatur-
abhidngigkeit der COs Fischer-Tropsch Reaktion am Beispiel des Eisen-Vollkatalysators.
Aufgetragen ist der COy Umsatz im zeitlichen Verlauf {iber 20h exemplarisch fiir Tem-
peraturen 250 °C, 300 °C und 350 °C.

Betrachtet man die zeitlichen Verldufe der ermittelten COy Umsatze in Abhdngigkeit der
Temperatur lassen sich drei Falle unterscheiden:

e geringer oder stetig steigender CO2 Umsatz (230-270 °C)
e hohe Anfangsaktivitat, aber stetig fallender CO2-Umsatz (330-350 °C)
e Initialphase mit steigendem Umsatz, danach stabil (300 °C)

Allen drei Temperaturbereichen gemein ist, dass sich die Bildung von FT-Produkten erst
nach einer Anfangsphase zeigt. Die Ausbildung einer katalytisch aktiven Phase am An-
fang einer Reaktion wird Formierungsphase genannt und ist auch aus der klassischen
CO-FTS bekannt. Zunichst werden hauptsichlich Produkte wie CO der RWGS und
Methan als direktes Hydrogenierungsprodukt erhalten. Dies wird in der Literatur durch
die langsame Bildung Fischer-Tropsch aktiver Zentren erklart [15]. Abbildung 4.12 zeigt
schematisch die aktiven Phasen der Fischer-Tropsch Reaktion mit Kohlenstoffdioxid. Un-
ter CO-Verbrauch wird am Anfang das aktive Eisen-Carbid Fe5Cy aus o — Fe gebildet
[15]. Die direkte Carbidisierung von a-Eisen mit C'O5 ist nicht moglich. Es ist jedoch
wahrscheinlich, dass es mit CO5 haltigem Synthesegas zur Ausbildung von amorphen
Eisenoxid-Spezies kommt. Diese Phase ist fiir die RWGS Reaktion aktiv [116-118] und
kann fiir den Carbidisierungsprozess benétigtes in-situ gebildetes C'O bereit stellen. Zu-
sammenfassend konkurrieren die Bildung von zwei verschiedenen katalytisch aktiven Pha-

sen miteinander.
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Abbildung 4.11.: Temperaturabhangigkeit des Umsatzes, FeOK,
T = 250 °C, 300 °C,350 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h™!, Hy/COy = 3
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Abbildung 4.12.: Reaktionsnetzwerk zur Bildung der aktiven Phasen in der F'TS
mit COsan Fe[15, 29, 116-118]
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Die Dauer dieser Phase und die Selektivitaten zu den klassifizierten Produkten im weiteren
zeitlichen Verlauf sind jedoch fiir die drei betrachteten Temperaturregime unterschiedlich.
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Abbildung 4.13.: Temperatur-Zeit-Abhédngigkeit der Selektivitit, FeOK,
T =250 °C, p =4 bar (g), GHSV =1920 h=1, Hy/COy = 3

Abbildungen 4.13-4.15 zeigen den zeitlichen Verlauf des Umsatzes und der Selektivitat
zu den drei klassifizierten Produktfraktionen Methan (C'H,), Kohlenstoffmonoxid (CO)
und hohere Kohlenwasserstoffe (Co.y) fiir die entsprechend dem Verlauf der Umsatz-Zeit
Diagramme reprasentativ ausgewadhlten Temperaturen 250, 300 und 350 °C.

Bei 250 °C (Abb. 4.13) stabilisiert sich der CO2 Umsatz nach 10h und erreicht einen
Wert von 7%. Der Anteil an FT-Produkten ist im zeitlichen Verlauf stetig steigend, was
darauf hindeutet, dass die Anzahl der FTS-aktiven Zentren steigend ist. Der Anteil an
CO im Produktspektrum nimmt gleichzeitig ab. Dies stiitz die These, dass CO als Zwi-
schenprodukt gebildet wird und im Verlauf der Reaktion abreagiert.

Bei 300 °C (Abb. 4.14) tritt nach 4h ein relativ konstanter CO2 Umsatz von 18% ein.
Nach 4h Formierungsphase ist die Selektivitdtsverteilung konstant. Bei dieser Tempera-
tur zeigt sich ein Selektivitdts-Maximum zur gewiinschten Cs-Fraktion. Oberhalb und
unterhalb dieser Temperatur werden hauptsachlich CO und Methan gebildet. Es ergeben
sich fiir FeOK bei 300 °C Selektivitaten von 31% fiir Methan, 16% fiir Kohlenmonoxid
und 53% fiir Coy. Bei 350 °C (Abb. 4.15) erreicht der Umsatz bereits nach 2h ein Ma-

ximum von 23%. Der Umsatzverlauf ist fiir diese Temperatur jedoch nicht stabil und

o7



4. Ergebnisse und Diskussion

29 4 —u—300 °C
§ l/. e el N n u-m-m -n
E 14 /./ TN s B
o ™
5/
o
« 74 =
O
S W
e e o B L S B S S S R
00 02 04 06 08 10 12 14 16 18 20 22 24
Zeit [h]
1,0
I CH4
0.8 I CO
[ c2+

Selektivitat [%]
o o o
n L ()]

o
o

00 02 04 06 08 10 12 14 16 18 20
Zeit [h]

22 24

Abbildung 4.14.: Temperatur-Zeit-Abhingigkeit der Selektivitit, FeOK,

T =300 °C, p=4bar (g), GHSV =1920 h=!, Hy/COy =3
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Abbildung 4.15.: Temperatur-Zeit-Abhéngigkeit der Selektivitidt, FeOK,

T =350 °C, p =4 bar (g), GHSV =1920 h=!, Hy/COy =3
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verringert sich im Laufe der Messung kontinuierlich auf 13%. Dieser Verlauf kénnte sich
durch eine Desaktivierung z.B. durch Verkokung erklaren lassen. Der Verlauf der Selekti-
vitdt iiber die Zeit stiitzt diese These. Fiir 350 °C zeigt sich eine kontinuierliche Abnahme
der Coy Fraktion und eine Verschiebung zur Bildung von C'O. Dies zeigt eine Abnahme
der FTS-aktiven Zentren.

Unterhalb von 300 °C ist der Katalysator wenig aktiv. Dies kénnte daran liegen, dass die
RWGS Reaktion zu langsam bei geringer Temperatur und zu ineffizient an Fe abliuft und
daher nicht genug Edukt C'O bereitgestellt wird. Die RWGS Reaktion ist mit einer Reakti-
onsenthalpie von AH® = 40 k.J-mol~! eine leicht endotherme Reaktion [119]. Die Folge
ware eine unzureichende Carbidisierung des Katalysators und auch damit eine verringerte
aktive FTS-Phase. Riedel et al. beschrieben eine deutlich verzégerte Carbidisierung mit
COy/Hjy Synthesegas [116]. Oberhalb von 300 °C scheint die RWGS Reaktion gegen-
tiber der Fischer-Tropsch Reaktion dominierend zu sein. Ein Temperaturoptimum fiir die
Bildung von héheren Kohlenwasserstoffen wurde bei 300 °C gefunden. Fiir die Bewertung
der Katalysatoren wurde daher die nach 20h erhaltenen Umsatze fiir alle untersuchten
Temperaturen in Abb. 4.16 zusammengefasst. Erkennbar ist das Umsatz-Maximum bei
330 °C.

- N - - N
N B » [e] o
1 . | | 1 . |

Umsatz nach 20 h TOS [%]
=
|

230 °C 250 °C 270 °C 300 °C 330 °C 350 °C
Reaktionstemperatur [°C]

Abbildung 4.16.: Umsatz nach 20h TOS fiir verschiedene Temperaturen, FeOK,
T =230 — 350 °C, p =4 bar (g), GHSV = 1920 h™', Hy/COy = 3

In Abbildung 4.17 sind die Selektivitdten im stabilisierten Zustand (nach ca. 10h TOS)

abgebildet. Der stabile Umsatz, die relativ geringe Zeit bis zur Einstellung eines stabilen
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Umsatz und das Selektivitatsmaximum fiir FT-Produkte stellen den Grund fiir die Auswahl
von 300 °C als Betriebstemperatur der COo-FTS dar.

I C2+
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V7] CH4
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30 E

280 300 320 340 360
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Abbildung 4.17.: Temperaturabhingigkeit der Selektivitit, F'eOK,
T =230 — 350 °C, p =4 bar (g), GHSV = 1920 h™!, Hy/COy = 3

4.3.2. Einfluss der Kalium-Promotierung auf die
Kohlenstoffdioxid-Fischer-Tropsch Reaktion

In der klassischen Fischer-Tropsch Synthese nimmt Kalium eine wichtige Rolle als che-
mischer Promotor ein. Die Effekte der K-Dotierung mit 2-5 Gew.-% K sind fiir CO-
Fischer-Tropsch sehr gut untersucht. Kalium verringert die Methanselektivitit, erhdht
die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit und die Olefin-Bildung [120]. Der Einfluss der
Kalium-Promotierung auf die C'Os-Fischer-Tropsch ist jedoch weniger gut untersucht.
Im Folgenden sollen die Einfliisse der Kaliumpromotierung auf den Umsatz, die Selek-
tivitat, die Olefinbildung und die Temperaturabhdngigkeit naher beleuchtet werden. In
Abbildung 4.18 ist der Umsatz in Abhangigkeit der Promotierung mit K fiir 2 Gew.-%,
5 Gew.-% und 10 Gew.-% im stationdren Zustand nach 24h TOS dargestellt. Es zeigt
sich, dass mit Kalium-Zusatz unabhingig von der Menge an K der Umsatz abnimmt.
Die Katalysatoren Fe2K, Fe5K und FelOK verhalten sich in Bezug auf Umsatz und
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Abbildung 4.18.: FEinfluss des Kaliumanteils auf den Umsatz Fe basierter
Katalysatoren, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h™!, Hy/COy = 3,
tros = 24h

Selektivitat weitestgehend gleich. Eine Verringerung des Umsatzes mit Kaliumpromotie-
rung ist aus der klassischen Fischer-Tropsch Synthese nur fiir C'o-basierte Katalysatoren
literaturbekannt [32, 121]. Beim Vergleich der TPR Profile der promotierten FeK Voll-
katalysatoren mit dem unpromotierten Eisenkatalysator zeigte sich eine Verschiebung
der Reduktionstemperatur und ein nicht-stochiometrischer Flachenanteil der Reduktions-
stufen. Dies kdnnte durch das Auftreten einer Fe K-Phase erklart werden. Obwohl der
bestimmte Reduktionsgrad mit zunehmender Promotierung stieg kdnnte angenommen
werden, dass die katalytisch aktive Phase zugunsten der F'e K-Phase abnimmt und so die

beobachteten Unterschiede in der katalytischen Aktivitdt hervorgerufen wurden.

Betrachtet man den Einfluss der Promotierung auf die Selektivitat zu CHy, CO und
Ca4 im Vergleich mit dem unpromotierten Katalysator (Abb. 4.19), so zeigt sich eine
starke Verschiebung der Selektivitdt zu C'O. Gleichzeitig nimmt die Cy, wie auch die
CH, Selektivitit ab. Die Anderung der Selektivitit ist unabhingig von der Menge an
zugesetztem Kalium. Es ist literaturbekannt, dass Kalium die Aktivitdt von Fe fiir die
RWGS Reaktion deutlich erhéht [29]. AuRerdem fiihrt Kalium zu einer Stabilisierung der
M — C Bindung und einer Aufweitung der C'— O-Bindung durch Charge-Transfer Effek-
te [32]. Wie in der klassischen Fischer-Tropsch Synthese bekannt kommt es dadurch zu
einer Hemmung der Reaktion von C-Spezies mit Wasserstoff, d.h. zu einer Reduktion der
Methanselektivitat [13]. Dieser Trend lasst sich ebenfalls bei CO; als Edukt beobachten.
Jedoch steigt gewdhnlich bei der CO-FTS die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit durch
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Abbildung 4.19.: Selektivitidt in Abhdngigkeit der Kaliumpromotierung F'e
basierter Katalysatoren, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h~!,
Hy/COy =3, tros = 24h

K Promotierung an, da die CO-Aktivierung effektiver verlduft und die Desorption von
CO reduziert ist. In den durchgefiihrten CO9-FT-Experimenten wird lediglich der Schritt
der RWGS Reaktion gefordert, es kommt nicht zu einer Folgereaktion des entstehenden
CO. Die Bildung von C5, Produkten, sowie die Hydrierung von Olefinen zu Paraffinen
nimmt stark ab. Dies wird in Abb. 4.20 deutlich. Dort ist der Anteil der 1-Olefine von
der Summe aus 1-Olefin und korrespondierenden n-Paraffin der jeweiligen Kettenlange
dargestellt. Auch bei CO2-FTS zeigt sich eine Abhangigkeit des Olefinanteils im Pro-
duktspektrum von der Promotierung mit Kalium. Wahrend Fe0K keine groe Tendenz
zur Bildung von Olefinen zeigt, erhdht sich der Molenbruch der Olefine mit Promotie-
rung auf 0,9. Olefine entstehen bei der FTS als Primarprodukte und reagieren in einer
Sekundarreaktion durch Readsorption am aktiven Zentrum zu Paraffinen weiter [11]. Die
signifikante Steigerung der Olefinanteile im Produktspektrum und die generelle Abnah-
me der Cy,-Fraktion an den K-dotierten Katalysatoren weist auf die Benachteiligung
der Readsorption von Olefinen und die Begiinstigung des Kettenabbruchs gegeniiber dem
Kettenwachstum hin. Die Unterdriickung der Sekundarreaktionen durch die Kalium Zuga-
be ist auch fiir die CO-FTS literaturbekannt. Dort zeigt sich ein starker Einfluss auf den
Anteil der gebildeten 1-Olefine. Kalium unterdriickt die Readsorption dieser Spezies und
daher treten sie gehduft im Produktspektrum auf [13, 14]. Fiir die hochste Kaliumpro-
motierung Fel0K weicht der Olefinanteil im Produktspektrum im Bereich C7 — Cy am

deutlichsten von den anderen K-promotierten Katalysatoren ab. Im Vergleich zu Fe2 K
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Abbildung 4.20.: Olefinbildung in Abhédngigkeit der Kaliumpromotierung Fe
basierter Katalysatoren, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h™!,
Hy/COy = 3, tros = 24h

und Fe5K zeigen sich dort jedoch nochmals deutlich reduzierte Produktausbeuten fiir
die Cy4 Fraktion. Daher ist die Veranderung des Olefinanteils in der hoherkettigen C-
Fraktion innerhalb der Messschwankung.

Zusammenfassend dominiert mit F'le — K Katalysatoren bei 300 °C die RWGS Reaktion.
Die Cy4-Bildung nimmt mit Kalium stark ab, dariiber hinaus zeigt sich ein erhéhter Anteil
der primar gebildeten Olefine im Gegensatz zu einem reduzierten Sekundarproduktanteil

der Paraffine.

4.3.3. Temperaturabhangigkeit der Kohlenstoffdioxid-Fischer-Tropsch
Reaktion fiir Eisen-Kalium Katalysatoren

Um sicherzustellen, dass die hohe Tendenz zur RWGS Reaktion katalysiert durch Fe — K
nicht durch eine falsche Temperaturfiihrung der Reaktion bedingt war, wurde die Tempe-
ratur der Reaktion zwischen 250 und 350 °C variiert. Abbildung 4.21 zeigt die Tempera-
turabhdngigkeit des Umsatzes der CO2-FTS an Kalium-promotierten Eisenvollkatalysa-
toren nach einer Reaktionszeit von 24h TOS. Exemplarisch dargestellt ist der Katalysator
FelOK, da alle K-promotierten Katalysatoren die gleiche Temperaturabhingigkeit zei-

gen. Unterhalb von 230 °C waren die Kalium-promotierten Katalysatoren nicht aktiv,
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dariiber hinaus wurden, wie bei F'e, drei Regime der Formierungsphase unterschieden.
Zwischen 250-270 °C stieg der Umsatz mit zunehmender Zeit langsam an. Bei 300 °C
stellte sich nach einem kurzen Umsatz-Maximum nach 4h Stunden ein stabiler Zustand
ein. Wie auch bei Fe zeigten die Kalium-Eisen Katalysatoren eine Desaktivierung ober-
halb von 300 °C .

Betrachtet man die Selektivitdtsinderung mit der Temperatur (Abb. 4.22) so stellt man
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Abbildung 4.21.: Temperaturabhéingigkeit des Umsatzes der CO2-FTS, FelOK,
T =230 — 350 °C, p =4 bar (g), GHSV = 1920 h™!, Hy/COy = 3

fest, dass auch hier ein Selektivitatsoptimum zu Cy4 bei 300 °C vorliegt. Fiir alle be-
trachteten Temperaturen wird CO als Hauptprodukt gebildet. Es zeigt sich jedoch, wie
im Falle des unpromotierten F'e-Katalysators, ein Cy, -Maximum bei 300 °C.

In der CO-FTS an Fe fiihrt die Dotierung mit K zu einer deutlichen Erhéhung der
Carbidisierungsrate[26] und ist einhergehend mit einer Aktivitdtssteigerung. Es ist au-
Berdem bekannt, dass die Wasserstoffadsorption durch K abgeschwacht und die CO-
Wechselwirkung mit dem Metall erhoht wird [13, 33]. Es kann daher angenommen wer-
den, dass im Falle der CO9-FTS zunichst CO aus der RWGS gebildet werden muss. Die
geringe C'H4 und Co Selektivitdt und die gleichzeitig hohe C'O Selektivitat zeigt eine
starke Dominanz der RWGS Reaktion unter den gegebenen Reaktionsbedingungen. Dies
spricht, wie bereits beschrieben, dafiir, dass das gebildete C'O jedoch an dem K-dotierten
Katalysator nicht zur Bildung héherer Kohlenwasserstoffe beitragt. Eine mogliche Ursache

wadre die reduzierte Ho-Adsorption, wodurch die Carbidisierung und somit die Ausbildung
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Abbildung 4.22.: Temperaturabhingigkeit der Selektivitat der CO2-FT'S,
FelOK, T = 230 — 350 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h™!, Hy/COy = 3

Fischer-Tropsch-aktiver Zentren gehemmt wird.

Riedel et al. fanden ebenfalls im Vergleich von CO2-FTS zu CO-FTS eine geringere
Carbidisierung und eine deutliche Verzdgerung der FTS-Aktivitdt mit COy [116]. Der
Grund fiir die retardierte Carbidisierung mit C'O5 ist nicht vollstandig erklart und soll
durch CO — C'Oz-Switch Experimente (Kap. 4.6) weiter vertieft werden.

Die Readsorption der Olefine scheint, ebenso wie fiir die CO-FTS literaturbekannt [13],
durch K unterdriickt zu werden. Eine Erhohung der Oxygenatausbeute mit F'e— K konn-
te nicht beobachtet werden, da weder mit noch ohne Promotierung Oxygenate gebildet
wurden.

Zusammenfassend ldsst sich sagen, dass von den betrachteten Eisen-Vollkatalysatoren
Fe0K sowohl die besten Umsatze wie auch die hdchste Selektivitdt zur gewiinschten
Produktfraktion aufweist. Abbildung 4.23 zeigt das vermutete Reaktionsnetzwerk und die
Bildung der aktiven Phasen fiir Eisen-Vollkatalysatoren wahrend der COo-FTS. In-situ
wird die aktive Phase das Hagg-Carbid FesCy aus dem o — Fe gebildet. Bei CO5-FTS
kann es durch Inhibierung und Carbidisierung mit COs zur Bildung von amorphem Ei-
senoxid kommen. Dieses ist fiir die RWGS Reaktion aktiv und stellt so CO bereit. Es
kommt zu einer Gleichgewichtsausbildung der beiden katalytisch aktiven Phasen. Durch
Zugabe von Kalium wurde der Umsatz reduziert und die Ausbeute an langerkettigen

Kohlenwasserstoffen sank. Dies kénnte durch eine verminderte Carbidisierungsrate und
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Abbildung 4.23.: Reaktionsnetzwerk zur Bildung der aktiven Phasen in der FTS
mit CO3[15, 29, 116-118] an Fe-K

damit geringere Anzahl an FTS-aktiven Zentren erklart werden. Der Anteil an Hydrier-
reaktionen, die zur Bildung von Methan und Paraffinen fiihren, wurde mit Kaliumzugabe
deutlich verringert. Dies ist auf eine schwiachere Wasserstoff-Adsorption zuriickzufiihren.
Dadurch sank die Readsorptionsrate ab, was gleichzeitig an einer héheren Ausbeute an
primar gebildeten 1-Olefinen wie auch einer Verringerung des Kettenwachstums deutlich

wurde.

4.4. Cobalt-Katalysatoren fiir
Kohlenstoffdioxid-Fischer-Tropsch Synthese

Neben den bereits betrachteten Eisen Katalysatoren wurde auch Cobalt auf die Eignung
fir die COo-Fischer-Tropsch untersucht. In der klassischen Fischer-Tropsch zeigt Cobalt
im Vergleich zu Eisen-Katalysatoren eine hohere Kettenwachstumswahrscheinlichkeit, ge-
ringere Tendenz zur Bildung von Olefinen und gilt als nicht aktiv fiir die Wasser-Gas-Shift
Reaktion [2, 24, 25]. Abbildung 4.24 zeigt den Vergleich der CO5-Umsitze fiir FeOK,
FelOK und Co im Verlauf der Zeit. Am Anfang der Reaktion zeigt der C'o-Katalysator
einen Umsatz von bis zu 60 % und sinkt dann stark ab, bis er nach 8 h einen konstanten
Umsatz von 15% erreicht hat. Dagegen zeigt der Eisen-Katalysator ein Umsatzmaximum
nach 4 h und bleibt danach im weiteren Reaktionsverlauf konstant.

Abbildung 4.25 zeigt den zeitlichen Verlauf der Produktbildung an dem Cobalt-Katalysators
bis 16h TOS. Dabei wird deutlich, dass der hohe anfangliche Umsatz aus der Bildung von
Methan herriihrt. Der Anteil an gebildetem Methan nimmt jedoch schnell ab. Gleichzeitig
reduziert sich auch der Cy Anteil im Verlauf der Initialphase und in stationdrem Zustand
werden nur noch wenig FT-Produkte gebildet. AuRerdem steigt im Verlauf der Messung
bis Erreichen des stationdren Zustandes der Anteil an CO. Nach 16 h zeigt sich eine
konstante Produktverteilung von 45 % C'Hy, 33 % CO und 22 % Co..

In Abbildung 4.26 sind die gebildeten Produkte der drei Katalysatoren nach 24h TOS
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Abbildung 4.24.: Umsatz im Vergleich: Co, FeOK und FelOK, T = 300 °C,
p=4bar (g), GHSV =1920 h=1, Hy/COy = 3

dargestellt. Bei Betrachtung der stationaren Selektivitaten fallt auf, dass an C'o verglichen
mit den F'e Katalysatoren mehr C H, gebildet wird. Die Selektivitat zu CO und Cs liegt
jeweils zwischen denen von FeOK und FelOK. Auffallig ist, dass bei Cobalt, welches
als nicht Wassergasshift-aktiv gilt, trotzdem C'O beobachtet werden kann. Der Anteil
der gebildeten Olefine lasst sich aus Abbildung 4.27 entnehmen und liegt ebenfalls zwi-
schen FeOK und FelOK. Auf die Griinde fiir die Selektivitatsverteilung bei CO5-FTS
an Cobalt und vor allem das Auftreten von CO als Produkt soll im Folgenden weiter

eingegangen werden.

Als aktive Phase der FTS fiir Cobalt gilt in der Literatur metallisches Co. Fischer et al.
konnten dies auch in-situ verfolgen [27]. Viele Autoren beschrieben die Inital-Phase der
FT auf Co als Umstrukturierung der Oberfliche [15, 30, 31]. Uber stark gebundenes CO
kommt es zur morphologischen Umstrukturierung der C'o-Oberflache, wodurch sich C'o-
Zentren hoher und niedriger Koordination ausbilden. An hoch koordinierten C'o-Zentren
findet die CO-Dissoziation sowie Hydrierreaktionen und Methanisierung statt. An nied-
rig koordinierten Zentren werden Kettenwachstum und -verzweigung katalysiert. Man
kann somit von mindestens zwei Reaktionszentren ausgehen, die das Produktspektrum
beeinflussen. Durch die selbstorganisierte Umstrukturierung wird der Umsatz erhoht, die
Methanselektivitdt sinkt und der Olefinanteil steigt. Dies deutet auf die vermehrte Bil-
dung hoch koordinierter C'o-Zentren unter CO»-FTS Bedingungen hin.
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Abbildung 4.25.: Initialphase der CO2-FTS an Co

Aus dem Verlauf der Aktivitdt und Selektivitat ist zu erkennen, dass zunidchst hohe Me-
thanselektivitdten und hohe Aktivitdten vorhanden sind. Dies deutet auf eine hohe Menge
an hoch-koordinierten metallischen C'o Zentren hin. Uber den Verlauf werden FT-Aktive
Zentren ausgebildet, allerdings scheint die Ausbildung unter C'O5 nicht vollstandig zu
verlaufen, da verglichen mit der CO-FTS geringere Mengen an Coy im Produktspek-
trum erhalten werden.

Aus der Literatur sind iibereinstimmend hohe Methanselektivitdten bei der Verwendung
von COs als Edukt bekannt. Yao et al. schalteten zwischen CO und CO5 als Edukt-
gas um und stellten dabei fest, dass es zwei stabile Produktverteilungen gab. Mit CO
erhielten sie ein Produktspektrum analog bekannter Fischer-Tropsch Verteilungen, mit
CO- stieg die Methanselektivitdt deutlich an und die Kettenwachstumswahrscheinlich-
keit nahm zu [43]. Chakrabarti et al. fiihrten CO-FTS mit isotopenmarkiertem CO3
durch. Dabei stellten sie fest, dass die Aktivierung von Kohlenstoffdioxid an Cobalt iiber
die Dissoziation von COs zunachst zu oberflaichengebundenen CO-, C- und O-Spezies
verlduft. Die gebundene C-Spezies reagiert ausschliellich zu Methan und es konnte kein
isotopenmarkierter Kohlenstoff im Produktspektrum der Fischer-Tropsch Reaktion nach-
gewiesen werden [122]. AuRerdem verfolgte Lahtinen et al. die Dissoziation von C'Oy auf
einer Cobaltfolie zu CO, C und O. Zudem konnte er die anschlieBende Hydrierung der
C-Spezies spektroskopisch nachweisen [123].

Damit wird deutlich, dass die Fischer-Tropsch Reaktion an Cobalt fiir CO und C'O5 nach
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Abbildung 4.26.: Selektivitdt im Vergleich: C'o, FeOK und FelOK, T = 300 °C,
p=4bar (g9), GHSV = 1920 h=1, Hy/COs = 3, trps = 24h

zwei verschiedenen Mechanismen verlduft. Abbildung 4.28 zeigt schematisch den postu-
lierten Ablauf der Reaktion unter CO5-FTS Bedingungen. Zundchst kommt es zur Auf-
spaltung des CO2 und zur Bildung von oberflachengebundenem C, CO und O Spezies.
Durch Hydrierreaktion mit Wasserstoff wird die C-Spezies direkt in Methan umgesetzt.
Die CO Spezies kann unter Bildung von stark adsorbiertem C'O zur Umwandlung der
Cobalt Oberflache und Ausbildung FTS-aktiver Zentren mit niedriger Koordination fiih-
ren. An diesen Zentren kann die Fischer-Tropsch Reaktion stattfinden und es kommt zur

Bildung von hoheren Kohlenwasserstoffen.
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Abbildung 4.27.: Olefinbildung im Vergleich: Co, FeOK und FelOK,
T =300 °C, p =4 bar (g), GHSV = 1920 h=1, Hy/COs = 3, trpos = 24h
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Abbildung 4.28.: Bildung der aktiven Phasen in der FT'S mit COs an Co

4.5. Getragerte Katalysatoren fiir
Kohlenstoffdioxid-Fischer-Tropsch Synthese

Neben den Vollkatalysatoren wurden auch getrdgerte Katalysatoren untersucht. Dabei
wurden jeweils 20 Gew.-% katalytisch aktives Metall eingesetzt. Es wurden sowohl Fle,

Co als auch bimetallischen F'e — Co 1:1 Katalysatoren untersucht. Als Trager kamen
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5109 und AlsO3 zum Einsatz. AuRerdem wurde in Mengen von 2 Gew.-% Kalium und
Kupfer als Promotoren zugesetzt. Die Praparation und genaue Zusammensetzung der
Katalysatoren findet sich in den Abschnitten 3.1 und 4.1.

Abbildung 4.29 zeigt die Aktivitat der getragerten Katalysatoren fiir die COo-FTS. Dar-

[1sio2
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{ V) ungetragert
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Abbildung 4.29.: Ubersicht der Umsiitze getrigerte Katalysatoren im Vergleich
zu ungetrigerten Katalysatoren bei 300 °C nach 20 h

gestellt ist der Umsatz an C'Os, fiir die jeweilige Katalysatorzusammensetzung. Die beiden
Tragermaterialien wurden gruppiert dargestellt. Als Vergleich dient eine Auswahl der un-
getragerten Katalysatoren (Fe, Fe2K und Co). Die Umsatze der Tragerkatalysatoren
liegen unter denen der Vollkatalysatoren. Den hdchsten Umsatz zeigt C'020/Al,03 mit
10 %. Eine Promotierung mit Kalium und Kupfer fiihrt zur einer deutlichen Verringe-
rung der Aktivitdt, obwohl sich aus den TPR Daten ein erhohter Reduktionsgrad von
87% im Vergleich zu 43% ergab (Vgl. Abschnitt 4.2). Der geringe Umsatz am CoCuK-
Katalysator ldsst daher eine Deaktivierung des Cobalts durch Kupfer vermuten. In den
TPR Profilen trat zudem eine zusatzliche Hochtemperaturreduktionsstufe auf, die auf die
Ausbildung einer bimetallischen CoCu-Phase schlieRen lasst. Das Auftreten dieser Phase
und der damit verbundene Verlust an Aktivitdt wurde auch libereinstimmend von Baker
et al. beobachtet [37].

Der Umsatz der getrdgerten Eisenkatalysatoren auf Al,Os stieg hingegen durch den
Zusatz von Promotoren an. Dies ist in Ubereinstimmung mit den ermittelten Redukti-
onsgrad, der sich von 21% auf 88% durch KCu steigern lieR. Fiir die bimetallischen
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Katalysatoren zeigt sich hingegen eher eine Verringerung des Umsatzes durch die Zuga-
be von Cu und K. Eine mogliche Ursache konnte ebenfalls die Bildung einer inaktiven
CoCu-Phase sein, wodurch die katalytische Aktivitdt nur noch durch die Eisenkompo-
nenten gegeben ware. Ein Indiz dafiir wére eine damit verbundene Selektivitdtsinderung,
auf die in den folgenden Abschnitten weiter eingegangen wird.

Abbildung 4.30 und 4.31 geben einen Vergleich der Selektivitdt zu CO, CHy und Coy

CO
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Abbildung 4.30.: Ternédre Darstellung der Selektivitidt der Fe-SiOo getrégerter
Katalysatoren im Vergleich zu FeOK und Fe2K bei 300 °C nach 20 h

auf Eisen fiir die beiden Tragermaterialien und die ungetridgerten Katalysatoren. Da alle
Umsétze in einem dhnlichen Bereich liegen, kdnnen die Selektivitdten direkt miteinander
verglichen werden. Zum direkten Vergleich aller Katalysatoren und deren Selektivitit zu
CO,CHy und C5 wurde ein terndres Diagramm gewahlt. Die Selektivitdten zu den drei
Produktgruppen sind auf je einer Achse aufgetragen. Fiir die Fischer-Tropsch sinnvoll
ware eine hohe Selektivitat zu Cy bei gleichzeitig geringer CHy und C'O Selektivitat.
Dies entspricht einer Lage in der linken unteren Ecke des Diagramms.

Deutlich erkennbar ist, dass der Fe-Vollkatalysator der beste Katalysator fiir die C'Oo-
FTS ist. Dieser zeigt die hochste Selektivitit zu Coy Produkten. Fe2K zeigt deutlich
verringerte Cy Selektivitdt und deutlich erhdhte CO Selektivitat, so wie es bereits in
Kapitel 4.3.2 fiir die Vollkatalysatoren mit Kalium beobachtet wurde. Der getragerte Ka-

talysator ohne Promotierung weist eine dhnliche Selektivitdt wie der Fe-Vollkatalysator
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auf, wahrend ebenfalls durch die Promotierung mit K und Cu — K die Selektivitat zu
CO verschoben wird.
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Abbildung 4.31.: Terndre Darstellung der Selektivitidt der Fe-AloOs getragerter
Katalysatoren im Vergleich zu FeOKundFe2K bei 300 °C nach 20 h

Im Gegensatz dazu zeigt sich auf Al;O3 (Abb. 4.31) fiir die Promotierung der F'e basier-
ten Katalysatoren, dass diese sich mit zunehmender Promotierung, FeK und FeCuk,
den Selektivitdten des F'e-Vollkatalysators anndhern und vermehrt Co bilden. Das Pha-
nomen, dass die Promotierung mit Kalium und Kupfer fiir die Aluminium getragerten
Systeme zu einer verbesserten Cy -Selektivitdt sowie einer Erhohung der Aktivitat fiihrt,
wahrend die Si0Os-getragerten Systeme primdr C'O bilden, konnte durch den sauren
Charakter des Tragers AlsOs3 erklart werden. SiOs ist als Tragermaterial deutlich basi-
scher, wodurch die Wirkung des Kaliumpromotors verstdrkt werden kdnnte. Diese Tri-
gerwechselwirkung auf die Kaliumpromotierung wurde bereits in der Literatur beschrie-
ben [124, 125].

Abbildung 4.32 zeigt den Einfluss des Tragermaterials fiir das Cobalt-System. Wie bereits
im vorhergehenden Kapitel 4.4 diskutiert, wird mit Cobalt im Vergleich zu Eisen-basierten
Katalysatoren mehr Methan gebildet. Dies wurde auf die Unterschiede der Aktivierung
von COy gegeniiber CO zuriick gefiihrt. Die Methanbildung stellt eine Primarreakti-
on dar, wahrend die FTS mit COy an Co eine in geringem Male auftretende Parallel-
oder Folgereaktion darstellt. Der Grund fiir die erhhte C'H, Selektivitat auf den getra-

gerten Systemen im Vergleich zu Cobalt-Vollkatalysatoren l3sst sich iiber kleinere Co-
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balt Kristallite erkldren. Tragermaterialien stabilisieren durch ihre Wechselwirkung die
Dispersion der Metalle und kdnnte so zur Stabilisierung hoch koordinierter Co-Zentren
beitragen. Diese wiederum werden als vorherrschende katalytisch aktive Spezies fiir die
Methan-Bildung angesehen. Bei der systematischen Untersuchung von verschiedenen Par-
tikelgroBen von Cobalt auf die Fischer-Tropsch Reaktion, konnten Schulz et al. in ver-
schiedenen Arbeiten eine steigende Methanselektivitdt mit abnehmender KristallitgroBe
beobachten[15, 28, 29]. Da die TPR Spektren fiir die getrdgerten Cobaltkatalysatoren
eine deutliche Erhohung der Reduktionstemperatur zeigten, kann angenommen werden,

dass es sich hier ebenfalls um sehr kleine Kristallite handelt.

Co-AI203
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Selektivitat CH4 [%]

Abbildung 4.32.: Terndre Darstellung der Selektivitidt der Co-AlsOs getragerten
Katalysatoren im Vergleich zum ungetragerten Co-Katalysator bei 300 °C nach 20
h

In Abbildung 4.33 sind die Selektivititen der bimetallischen Katalysatoren zusammenge-
stellt. Interessant ist, dass sich auch im Falle der bimetallischen F'e — C'o-Katalysatoren
getragert auf SiOy und AlyO3 ausschlieBlich Methan bildet. Die Selektivitatsverteilung
deutet auf einen dominierenden Einfluss von Cobalt-Zentren hin. Dies steht in Uber-
einstimmung mit der Literatur. Satthawong et al. [49] fanden fiir die Untersuchung
von Fe — Co Katalysatoren fiir die CO5-FTS, dass hohe Mengen an Co die Reakti-
on in den Bereich der Methanisierung verschieben. Dagegen fiihrten geringe Mengen bis
25 Gew.-% Co zu einer Steigerung des COy Umsatzes ohne Abnahme der Kettenwachs-

tumswahrscheinlichkeit. Der Bereich des optimalen Fe — Co-Verhiltnis wich dabei von
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Abbildung 4.33.: Terndre Darstellung der Selektivitdt an den getrédgerter
bimetallischer Katalysatoren bei 300 °C nach 20 h

dem der CO-FTS ab. Dies weist ebenfalls darauf hin, dass die Aktivierung von CO-
gegeniiber C'O verschieden ist und eventuell andere Reaktionszentren bendtigt werden.

Durch die Promotierung mit C'u + K wurde das Produktspektrum auf die Seite von CO
verschoben. Dieses Verhalten bestatigt die Inaktivierung der Co-Phase in Anwesenheit
von Kupfer, die auch schon im Umsatzdiagramm Abb. 4.29 diskutiert wurde. Die kata-
lytische Aktivitdt scheint hier nur noch vom Eisen auszugehen, was auch die verringerte
Aktivitat der promotierten bimetallischen Katalysatoren erklart.

Fiir die Eisen-basierten Tragerkatalysatoren wurde auch die Tendenz zur Olefinbildung
untersucht. Da die C'o-Katalysatoren ausschlieBlich C'Hy bilden, wird hier auf das Ole-
fin/Paraffin Verhiltnis nicht ndher eingegangen. Anhand der Abbildungen 4.34 |3sst sich
erkennen, dass bei Si0O, getrigerte Eisenkatalysatoren durch K-Promotierung der An-
teil der Olefine erhoht werden kann. Auf AlsOs ist dieser Effekt nicht erkennbar. Der
Olefinanteil ist dort insgesamt geringer und l3sst sich durch K-Dotierung nicht erhdhen.
Dies bestétigt die starkere Wirkung von Kalium auf SiO, gegeniiber Al3O3, wie bereits
anhand der Produkt-Selektivitdten (vgl. Abb. 4.31) deutlich wurde. Eine Promotierung
mit Cu hatte keinen Effekt auf die Olefinselektivitit. Dies ist in Ubereinstimmung mit
den Beobachtungen von Baker et al. [37].

Zusammenfassend lieR sich anhand der Untersuchungen zeigen, dass F'e die hochste Se-

lektivitdt zu FTS Produkten zeigt. Die Promotierung der Eisentrigerkatalysatoren mit
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Abbildung 4.34.: Olefinbildung getragerte Fe-Katalysatoren, T' = 300 °C,
p=4bar (g), GHSV =1920 h=1, Hy/COs = 3

Kalium und Kupfer fiihrte zu einer Veranderung der Produktverteilung. Es wurde vermehrt
CO gebildet, wobei dieser Effekt auf SiO9 vermutlich aufgrund der héheren Basizitat

starker ausgepragt war. Bimetallische F'e — C'o Systeme verhielten sich unabhingig vom

Tragermaterial in Bezug auf Umsatz und Selektivitat wie reine Cobalt-Tragerkatalysatoren

und bildeten hauptsachlich C'Hy. Durch Promotierung mit Cu kam es zu einer Deakti-

vierung der Cobalt-Komponente und die bimetallischen Katalysatoren verhielten sich wie

Fe-basierte Tragerkatalysatoren. Cobalt-Tragerkatalysatoren zeigten eine gegeniiber dem

Co-Vollkatalysator erhdhte Methanbildung, dies kdnnte auf die hdhere Cobalt-Dispersion

zuriick gefiihrt werden.

4.6. Kohlenstoffmonoxid-Kohlenstoffdioxid

Switch-Experimente

Wie bereits in Kap. 3.3.4 beschrieben wurde bei den CO-CO, Switch Experimenten
zwischen den Betriebsmodi CO-FTS und CO2-FTS im Verlauf der Messung gewechselt.
Die Temperatur bei allen Versuchen betrug 300 °C. Dabei wurde die GHSV und das
H5/CO, Verhiltnis stochiometrisch gehalten, das heifft es wurde fiir die CO-FTS ein
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Hy /CO-Verhiltnis von 2 und fiir CO2-FTS ein Hy/CO2 von 3 verwendet. Der Gasfluss
iber den Katalysator wurde mit Hilfe von Stickstoff konstant gehalten. Bei den C'O5-
FTS Untersuchungen ungetragerter Eisen- und Cobalt-Katalysatoren sowie getridgerter
Eisen-, Cobalt- und bimetallischer F'e — C'o-Katalysatoren zeigten die Vollkatalysatoren
die hochsten Umsatze und Selektivitdten zu hoheren Kohlenwasserstoffen. Daher wurden
die Vollkatalysatoren FeOK, Fe2K, Feb5K, FelOK und Co fiir die Durchfiihrung der
Switch-Experimente ausgewahlt. Bestimmt wurden die Umsatze, Selektivitdten zu CO,
COy, CHy sowie Coy. Alle Ergebnisse sind auf den stationdren Zustand nach 24 h des
jeweiligen Reaktionstyps bezogen, d.h nach 24 h, 48 h, 72 h, 96 h, 120 h, 144 h TOS.

4.6.1. Eisen
FeOK

In Kapitel 4.3 wurde gezeigt, dass bei CO5-FTS an Eisenkatalysatoren ein Tempera-
turoptimum fiir die Selektivitdt zu Kohlenwasserstoffen bei 300 °C existiert. Auerdem
zeigten sich verglichen mit CO-FTS hohe C'O und Methan Selektivitdten. Die Literatur
gibt weiterhin an, dass die Formierung der katalytisch aktiven Phase gegeniiber CO-FTS
deutlich verlangsamt ist. Grundsatzlich unterscheiden Riedel et al. verschiedene Bereiche
der Fischer-Tropsch Reaktion [116]. Zunachst zeigt sich eine Phase der Carbidisierung,
daran anschlieBend findet ein Bereich mit groler RWGS Aktivitat statt. Ist dieser ab-
geschlossen tritt ein Fischer-Tropsch aktiver Bereich auf. Zur schnellen Bildung einer
aktiven Carbid-Phase wurde daher mit C'O gestartet. Durch Umschaltung von CO und
COs soll nun die Reaktivitat der beiden Medien unterschieden sowie der Einfluss auf das
Produktspektrum der FT-Reaktion bestimmt werden.

In Abbildung 4.35 ist der Umsatz der aufeinander folgenden Messungen mit Kohlenmon-
oxid oder Kohlenstoffdioxid nach 24h TOS im jeweiligen Modus aufgetragen. Es zeigt
sich zu Beginn der Messungen mit C'O eine hohe Anfangsaktivitdt von 78%, die nach
kurzer Zeit auf 13% sinkt. Diese hohe Anfangsaktivitat ist bei CO5-FTS Experimenten
nicht aufgetreten und spricht fiir eine rasche Desaktivierung des Katalysators bei der Re-
aktionstemperatur von 300 °C. Bei dem erneuten Wechsel von COy auf CO trat dieses
Phinomen nicht mehr auf.

Im Verlauf der sukzessiven CO-FTS-CO2-FTS Messungen lasst sich eine abnehmende
Aktivitat des Katalysators beobachten. Es ist deutlich erkennbar, dass der Umsatz bereits
nach dem ersten Umschalten auf CO5 von 13% auf unter 10% sinkt. Besonders im dritten
Zyklus unter CO-FTS-Bedingungen sinkt der Umsatz bis auf unter 2%. Im Gegensatz
zum CO Umsatz, der im Verlauf der Messungen drastisch sinkt, ist die Deaktivierung un-
ter CO4 nicht so stark. Dies duBert sich im Umsatzanstieg nach dem dritten Umschalten
von CO auf CO,. Entgegen der Literatur scheint die Umschaltung auf COs nicht nur die

Carbidisierungsrate des F'e-Katalysators zu verdndern, sondern es scheint dariiber hinaus
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Abbildung 4.35.: Umsatzverlauf des CO-COy Switch Experiment, FeOK,
T =300 °C, p=4bar (g), GHSV =1920 h=1, Hy/CO = 2 bzw. Hy/COy = 3

zu einer Inhibierung der Fischer-Tropsch Reaktion zu kommen. Die Umsatzsteigerung un-
ter CO9-FTS Bedingungen spricht fiir andere katalytisch aktive Zentren. Es ist bekannt,
dass amorphe Eisenoxide die RWGS Reaktion katalysieren [116—118]. Dies wiirde zu einer
Veranderung der Selektivitat fiihren. Dies soll im Folgenden n3her betrachtet werden.

Die Abbildung 4.36 - 4.37 zeigen die Ausbeuten zu Cy4, CO und C'Hy im Verlauf der
Switch-Experimente iiber eine Dauer von einer Woche. Trennlinien stellen die Bereiche
des Gaswechsels dar. Die Messreihe wurde mit der Gaszusammensetzung CO-FTS be-

gonnen.
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Abbildung 4.36.: Ausbeute an Cyy im Verlauf des CO-C Oy Switch Experiment,
FeOK, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h=!, Hy/CO = 2 bzw.
Hy/COy =3
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Abbildung 4.37.: Ausbeute an C'H, im Verlauf des CO-C O+ Switch Experiment,
FeOK, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h=!, Hy/CO = 2 bzw.
Hy/COy =3
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Abbildung 4.38.: Ausbeute an CO im Verlauf des CO-COy Switch Experiment,
FeOK, T = 300 °C, p = 4 bar (9), GHSV =1920 h™!, Hy/CO = 2 bzw.
Hy/COy =3

Bei FeOK zeigte sich eine hohe Anfangsaktivitdt der CO-FT Reaktion. Dabei ist die
Ausbeute von Cy; Produkten anfangs sehr hoch und sinkt bis zum Umschalten des
Feedgases kontinuierlich. Wie aus Abb. 4.37 deutlich wird, nimmt die Methanausbeu-
te ebenfalls ab. Dies geht mit der bereits beschriebenen Umsatzabnahme in den ersten
24h von 78% auf 13% einher, so dass die Selektivitaten nicht direkt verglichen werden
kénnen. Die erhdhte Reaktionstemperatur der CO-FTS fiihrt laut Literatur zu vermehr-
tem Kettenabbruch, gesteigerter Methanbildung sowie Verkokung [20]. Die gleichzeitige
Verringerung der Cy, und C'H4 Ausbeute und der sinkende Umsatz weisen auf eine Des-
aktivierung der FT-aktiven Zentren z.B. durch Verkokung des Katalysators hin.

Beim Wechsel des Gases auf CO»-FTS Bedingungen stellt sich eine verdnderte Aktivitat
und Ausbeute an Produkten ein. Wahrend der Umsatz nur geringfiigig von 13% auf 10%
sinkt, ist die Ausbeute an Cs-Produkten gegeniiber der CO-FTS um einen Faktor vier
geringer. Die Methanausbeute hingegen steigt im Verlauf der Reaktionszeit unter COo-
FTS leicht an.

Cot
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Vernachldssigt man die direkte Bildung von Methan aus C Oy iiber einen assoziativen
Mechanismus und betrachtet die Bildung von C'H4 und Fischer-Tropsch Produkten als
Folgereaktion des in-situ gebildeten C'O, so kann man aus den Produkten mit Hilfe des
Kohlenstoffanteils den Umsatz des C'O berechnen. Fiir den in-situ CO Umsatz ergibt sich
damit ein Umsatz von 2%. Fiir die CO-Fischer-Tropsch hingegen wurde ein Umsatz von
8-13% erhalten, jedoch muss hier beriicksichtigt werden, dass der Anteil an COy zwi-
schen 40-60% lag. Somit ergibt sich eine Ausbeute von Methan und C5, von ebenfalls
4-5%. Die gute Ubereinstimmung der Umsitze weist darauf hin, dass die geringeren Cy -
Ausbeuten fiir CO2-FTS durch eine vorgelagerte RWGS Reaktion hervorgerufen werden
kénnten.

Mit Wechsel des Feedgases zu Beginn des zweiten CO-FTS-Zyklus zeigt sich erneut eine
kurzzeitig erhdhte Bildung von Fischer-Tropsch Produkten. Die Ausbeute an Coy, C'Hy
und COs ist vergleichbar mit der Ausbeute am Ende der ersten CO—FTS-Phase. Wie
an den zeitlichen Verldufen der Ausbeuten zu erkennen ist, tritt jedoch weiterhin eine zu-
nehmende Desaktivierung des Katalysators ein. Beim zweiten Umschalten auf CO5-FTS
Bedingungen werden 3hnliche Ausbeuten an CO, CH4 und Cy,-Verbindungen erhalten.
Beim dritten Umschalten auf C'O als Edukt liegt der Umsatz nur noch bei 2%. Die Bildung
an FT-Produkten und Methan ist nur noch sehr gering. Die Verlaufe der Produktausbeu-
ten geben dabei erneut einen Hinweis auf die Abnahme der FT-aktiven Zentren, weiterhin
kann kein C'O3 mehr detektiert werden. Mit Wechsel auf CO5 kann eine Umsatzzunahme
beobachtet werden. Es werden jedoch nur sehr geringe Mengen FT-Produkte gebildet.
Das Hauptprodukt ist CO, es tritt jedoch ein zu der vorigen Betriebsphase mit CO4
anndhernd gleicher Anteil Methan auf, der im Verlauf der Messung wieder ansteigt. Dies
ist ein Hinweis, dass die Methanisierung von C Oy mittels Eisen anders als die Fischer-
Tropsch Reaktion katalysiert wird.

Fasst man die Erkenntnisse zusammen, so lasst sich die Formierung der katalytisch akti-

CO-FTS CO92-FTS CO-FTS CO9-FTS

a— Fe —— Fe oxide———— Ff oxide ——+—> Fe oxide ——— Ff oxide

|

CO via RWGS CO via RWGS
+ +

C

'------ij--- emmmmmmm—————-
=
C

-----------.g.-----

C’—dep. —) F€5CQ —) F65C2 F€5CQ F65CQ
Jrrs |rrs \£K \J?“"\
Coy,CHy t Csy, CHy Cyy,CHy Csy, CHy

Abbildung 4.39.: Mechanismus der CO /COy Switch Experimente an FeOK
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ven Phase wie bereits in Kapitel 4.3 in Abb. 4.12 dargestellt fiir die Switch-Experimente
erweitern. Abbildung 4.39 zeigt den vermuteten Verlauf der katalytisch aktiven Phase im
Falle des Eisen-Vollkatalysators.

Unter CO-FTS kommt es wie nach Riedel et al. bekannt zunachst zu einer Umwandlung
von « — Fe zu Fe-Carbiden und Fe-Oxiden. Eisencarbide werden in der Literatur als
Fischer-Tropsch aktive Phase beschrieben, wihrend amorphe Eisenoxide als RWGS Ka-
talysator gelten. Durch iibermaBige Kohlenstoffablagerung kann zudem der Katalysator
desaktiviert werden [116].

Wird nun auf CO5-FTS umgeschaltet, so bleibt die Eisenoxid-Phase stabil. Dadurch
kann weiterhin die RWGS Reaktion katalysiert werden und C'O wird als Hauptprodukt
erhalten [116, 117]. Die Ausbeute an FT-Produkten ist deutlich geringer, da zunachst das
Zwischenprodukt C'O gebildet werden muss, welches dann weiter umgesetzt werden kann.
Nach dem erneuten Umschalten auf C'O ist nur noch eine sehr geringe Bildung an héheren
Kohlenwasserstoffen zu beobachten. Dies spricht fiir eine Deaktivierung der FT-aktiven
Zentren auch unter CO5-FT-Bedingungen. Nach Umschalten auf C'O, steigt der Umsatz
wieder, aber das Hauptprodukt bleibt Kohlenmonoxid und Methan. Dies spricht dafiir,
dass hauptsachlich amorphes Eisenoxid vorliegt, dass die RWGS Reaktion katalysiert. Die
katalytisch aktive Phase zur Bildung von FT-Produkten ist vermutlich vollstindig deakti-
viert, weshalb sowohl unter CO»- als auch CO-FTS keine FT-Produkte erhalten werden.
Dies kann als Hinweis darauf angesehen werden, dass es sich um die gleiche aktive Phase
sowohl fiir CO als auch CO5 handelt, welche zur Bildung von FTS-Produkten fiihrt.

Fe2K /5K /Fel0K

Wie in Kapitel 4.3.2 beschrieben, setzen die Kalium promotierten Eisen-Katalysatoren
unter COo-FT-Bedingungen bei 300 °C ebenfalls COs um. Die Proben katalysieren je-
doch primdr die RWGS Reaktion zu CO. Es wurden nur dulerst geringe Mengen an
Kohlenwasserstoffen detektiert.

Wie zuvor fiir FeOK wurde nun zwischen CO und CO;y Fischer-Tropsch Bedingungen
gewechselt. Unter CO-FTS Bedingungen ist Kalium ein viel genutzter Promotor zur
Steigerung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit und CO-Aktivierung. AuBerdem fiihrt
Kalium zu einer schnelleren Carbidisierung und damit Ausbildung der FTS-aktiven Pha-
se [15]. Es war daher zu erwarten, dass unter CO-FTS die Fischer-Tropsch Aktivitat
deutlich erhoht ist. Die Katalysatoren F'e2K, Fe5K und FelOK verhielten sich bei der
CO — CO5-Switch Messung identisch. Stellvertretend sei hier F'e5K diskutiert. In Ab-
bildung 4.40 ist der Umsatzverlauf iiber das Experiment gezeigt. Am Anfang stellt sich
entgegen der Erwartungen ein relativ geringer CO Umsatz ein. Bei der Betrachtung der
Produkte in Abbildung 4.41 wird deutlich, dass weder Methan noch héhere Kohlenwas-
serstoffe gebildet werden. Das Hauptprodukt ist COy und entsteht in diesem Fall aus der
WGS-Reaktion. Nach dem Umschalten auf C'O, steigt der Umsatz leicht an und es wird
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Abbildung 4.40.: Umsatzverlauf des CO-COy Switch Experiment, Fe5K,
T =300 °C, p =4 bar (g), GHSV = 1920 h=!, Hy/CO = 2 bzw. Hy/COs = 3

CO als Hauptprodukt gebildet, was fiir die bereits in Kap. 4.3.2 beschriebene Ausbildung
einer RWGS aktiven amorphen Eisenoxid Phase spricht.

Die Ergebnisse weisen darauf hin, dass es unter der gewahlten optimalen Betriebstempe-
ratur fiir die COy Fischer-Tropsch (300 °C) nicht zur Ausbildung der Eisencarbid-Phase
kommt. Aus der Literatur ist bekannt, dass Kalium die Hy-Adsorptionsrate senkt [13, 33].
Dadurch kommt es zu einer Verringerung der Readsorptionsrate von Olefinen und folglich
zur Steigerung des Olefin/Paraffin Verhiltnisses [15]. Bei der verwendeten Temperatur
von 300 °C scheint es zur CO / CO; Dissoziation zu kommen, jedoch nicht zur weiteren
Hydrierreaktion. Dies wird vor allem anhand der geringen Coy und C Hy Selektivitdten
und erhéhten CO bzw. CO2 Bildung deutlich. Es muss daher geschlussfolgert werden,
dass aufgrund der erhdhten Temperatur, welche fiir die CO5-FTS nétig sind, der Einsatz
von Kalium-haltigen Katalysatoren nicht geeignet ist, da die Reaktivitat der Hydrierre-
aktion stark abnimmt. Somit dominieren die RWGS bzw. die WGS Reaktion (siehe Abb.
4.44)
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Abbildung 4.41.: Ausbeute an Cyy im Verlauf des CO-C Oy Switch Experiment,
Fe5K, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h=!, Hy/CO = 2 bzw.
Hy/COy =3
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Abbildung 4.42.: Ausbeute an C'Hy im Verlauf des CO-C O+ Switch Experiment,
Fe5K, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h=!, Hy/CO = 2 bzw.
Hy/COy =3
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Abbildung 4.43.: Ausbeute an CO/CO3 im Verlauf des CO-C O3 Switch
Experiment, Fe5K, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV =1920 h™!, Hy/CO = 2
bzw. Ha/COg = 3
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Abbildung 4.44.: Mechanismus der CO /COy Switch Experimente an
Fe2K-FelOK
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4.6.2. Cobalt

Bei der Untersuchung von C'Os-Fischer-Tropsch an Cobalt wurde eine sehr hohe Selekti-
vitdt zu Methan und Kohlenmonoxid festgestellt. Im Gegensatz zur klassischen Fischer-
Topsch Synthese mit C'O kam es nicht zur verstirkten Bildung von hdheren Kohlenwas-
serstoffprodukten. Dies wurde auf die unterschiedlichen Mechanismen der Aktivierung
von C'O und CO4 auf Cobalt zuriickgefiihrt. Anhand von CO-COs Switch Experimen-
ten soll nun untersucht werden, ob es sich um zwei unterschiedliche Zustande handelt,
zwischen denen frei gewechselt werden kann, oder ob der Katalysator verandert wird.
Abbildung 4.45 zeigt den Umsatz im Verlauf der CO-CO5-Switch Messungen. Anders
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Abbildung 4.45.: Umsatzverlauf des CO-C Oy Switch Experiment, Co,
T =300 °C, p =4 bar (g), GHSV = 1920 h=!, Hy/CO = 2 bzw. Hy/COs = 3

als bei den F'e-Katalysatoren ist hier ein hdherer Umsatz mit COs zu beobachten. Unter
CO2-FTS liegt der Umsatz mit 15 % hoher als bei der klassischer Fischer-Tropsch mit
9-7%. Trotz der Tatsache, dass die Temperatur mit 300 °C deutlich oberhalb der opti-
malen CO-FT Betriebsbedingungen fiir C'o-haltige Katalysatoren liegt, wird dennoch ein
geringer Anteil hoherer Kohlenwasserstoffe gebildet (sieche Abb. 4.46). Der Umsatz sowie
die Selektivitat zu Co bleibt auch nach dem Umschalten auf C'Os konstant. Vergleicht
man die Umsitze und Methanselektivitidten fiir die COo-FT, so zeigen sich hdhere Um-
sitze und eine vermehrte Bildung von C'Hy (siehe Abb. 4.45 und 4.47). Wie in Kapitel 4.4
erldutert gibt es unterschiedliche Reaktionswege fiir COy und C'O an Co-Katalysatoren.
Vergleicht man die Methanselektivat bei der CO2-FT mit Cobalt als Katalysator (Kapi-
tel 4.4), so ist dort die Methanselektivitdt mit 45 % deutlich groRer als hier nach dem
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Abbildung 4.46.: Ausbeute an Cyy im Verlauf des CO-C Oy Switch Experiment,
Co, T =300 °C, p =4 bar (g), GHSV = 1920 h™!, Hy/CO = 2 bzw. Hy/COy = 3
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Abbildung 4.47.: Ausbeute an Methan im Verlauf des CO-C Oy Switch
Experiment, Co, T = 300 °C, p = 4 bar (g), GHSV = 1920 h™!, Hy/CO = 2 bzw.

Hy/COy =3
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ersten Umschalten von CO auf COy. Mit AlyO3 getragerten Co-Katalysatoren wur-
de sogar ausschlieBlich Methan gebildet (siehe Kapitel 4.5). Wahrend COy an Cobalt
vorwiegend methanisiert wird, bilden sich in Kohlenstoffmonoxid-haltigem Synthesegas
vermehrt FT-aktive Zentren aus. Es kann also davon ausgegangen werden, dass bei dem
ersten Zyklus mit C'O metallisches Cobalt umgewandelt wird und somit fiir die Metha-
nisierung im 2. Zyklus unter CO5-FTS Bedingungen nicht mehr zu Verfiigung steht.
Trotz alledem bleibt der Umsatz und die Methanisierung nach erneutem Umschalten auf
CO4 konstant. Dies bestitigt die Theorie, dass sich die Reaktionswege von C'O und
CO4 auf Cobalt grundlegend unterscheiden. Dies soll anhand Abb. 5.1b noch einmal
erldutert werden: Bei CO-FTS wird zunichst durch die Chemisorption von CO FTS-

CO-FTS CO2-FTS CO-FTS CO5-FTS
CH4 CH4
tCOg 1002
------------------------------------------------- ok OF¢ JRETERTTITEPTILD

Co =) FT active Co sites -+

Jeo

Caoy

-+ FT active Co sites **

Jeo

Cay

=¥ FT active Co sites - «ooo» FT active Co sites

:CO, 0O,

v g
Coy Cot

U

---------- » Co :'> Co

Abbildung 4.48.: Mechanismus der CO /COy Switch Experimente an Co

aktive Zentren mit niedriger Koordination ausgebildet [15]. Diese fiihren in der Folge zur
Bildung von FT-Produkten. Mit dem Wechsel auf C'O5 findet an diesen Zentren keine
direkte FT-Reaktion statt. Stattdessen wird C'O5 aktiviert und die gebildete C-Spezies
hydriert. Das in-situ gebildete C'O kann jedoch an den FTS-aktiven Zentren zur Bildung
von hoheren Kohlenwasserstoffen beitragen. Betrachtet man die Selektivitatsverteilung
nach mehrmaligem Umschalten, reduziert sich die Bildung von FT-Produkten fiir CO-
(vgl. Abb. 4.46-4.47). Im Gegensatz dazu bleibt die Bildung an FTS Produkten unter
CO-FTS Bedingung stabil. Dies weist darauf hin, dass keine Verdnderung der aktiven
Phase auftritt und bestatigt die Hypothese der zwei verschiedenen Reaktionswege fiir
CO und COy [43, 122].

Zusammenfassend zeigt sich ein grundsitzlich anderer Einfluss von C'Oy auf Cobalt-
basierte Fischer-Tropsch Synthese als auf Eisen-basierte FTS. Unter Verwendung von
Eisen-basierten Katalysatoren zeigt sich eine irreversible Veranderung des Katalysators
mit dem Wechsel der Gaszusammensetzung. Dies fiihrte zu einer Verdnderung der Ak-
tivitdt unter CO-FTS und zur Stabilisierung der RWGS Reaktion unter CO2-FTS. Bei
Cobalt-haltigen Katalysatoren zeigen sich zwei stabile Reaktionswege, die nicht nachhaltig

vom Wechsel auf die jeweils andere Gaszusammensetzung beeinflusst werden.

88



4. Ergebnisse und Diskussion

4.7. Kohlenstoffdioxid-Fischer-Tropsch Experimente mit

Ammoniak

Anhand der Vollkatalysatoren Fe, Fe2K, Fe5K, Fel0OK und Co wurde der Einfluss von
Ammoniak auf die CO9-Fischer-Tropsch Synthese untersucht. Diese Systeme waren von
den beobachteten Umsatzen und Selektivitdten vielversprechender als die getragerten Ka-
talysatoren. Zur Untersuchung des Einflusses von Ammoniak wurde zwischen CO5-FTS
und N Hs—CO5-FTS mit 5 Vol.-% N Hj3 hin und her gewechselt. Die GHSV wurde dabei
durch Stickstoff konstant gehalten. Die Reaktionsdauer betrug jeweils einen Tag. Abge-
sehen von einer leichten Desaktivierung im Verlauf der Reaktion, die auch schon fiir die
CO9-FTS in Kap. 4.3-4.4 berichtet wurde, dnderten sich die Umséatze nicht durch Zugabe
von Ammoniak zur Eduktgasmischung. Auch die Selektivitaten zeigen keine sprunghaften
Veranderungen durch die Zugabe von N Hj. Die kaliumdotierten Fe-Katalysatoren ver-
hielten sich sehr dhnlich, weshalb die Ergebnisse stellvertretend im Folgenden nur anhand

des Fe2 K-Katalysators dargestellt werden.

4.7.1. Ammoniak-Zersetzung

4.7.1.1. Theoretische Berechnung

Beziiglich der Ammoniakstabilitdt unter Fischer-Tropsch Bedingungen gibt es immer wie-
der Kontroversen. Bei der Betrachtung der Thermodynamik kann man feststellen, dass
Ammoniak sich thermodynamisch zersetzen miisste. Eine Berechnung mittels ASPEN
Plus zeigt dies deutlich in Abb. 4.49. Dazu wurde ein Gibbs-Reaktor mit den Eingangs-
gasstromen an Hy, CO/CO4 der CO-FTS, CO92-FTS und nur mit N Hs beladen. Als
Produkte wurden H20O, Na, Hs, CO und C O, zugelassen. Die Zersetzung erfolgte aus-
schlieRlich in Hs und Ny. Der Ammoniakumsatz liegt jeweils tiber 94 %. Die Anwesenheit
von C' O retardiert die Zersetzung wahrend unter CO-FTS Bedingungen 100 % Umsatz
bei jeder Temperatur thermodynamisch vorliegt. Ammoniak alleine liegt dazwischen und
erreicht bei ca. 400 °C fast 100 %. Die Zersetzung ist bis in Bereiche von 50 bar druck-
unabhingig, danach nimmt sie geringfiigig ab.

Der Vorgang der Ammoniak-Zersetzung wird im Zuge der Wasserstoffspeicherung fiir

Brennstoffzellen derzeit wieder intensiv untersucht. Ammoniak l3sst sich deutlich leich-

89



4. Ergebnisse und Diskussion

NH,-CO-FTS
100 s
99 - N_H;_ -
98
—_ NH,-CO,-FTS, ’
o g /
N 97 . K
3 ' .
E K )’
D 94 E ,
! /
/
L ’ 4
95 + . ’
- e
e
94 bl o --- -7
T T T T T T T T T T T T T T 1
50 100 150 200 250 300 350 400

Temperatur [°C]

Abbildung 4.49.: Thermodynamische Simulation der N Hs Zersetzung bei
CO,-FTS, Gibbs-Reaktor, ASPEN Plus

ter als Wasserstoff speichern. Die Zersetzung ist leicht endotherm und kann iiber die
folgenden Schritte formuliert werden[126-128]:

NH;s(g) + M = NHs-M (
NH3-M + M = NHy-M + H-M (
NHy-M + M = NH-M + H-M (
NH-M + M = N-M + H-M (
9 N-M = No-M + M (
No-M = Na(g) + M (4.

9 H-M = Hy(g) +2 M (4.

Der RDS ist die Rekombination des atomaren Stickstoffs auf der Oberflache. Die Reakti-
on scheint, abhingig vom verwendeten Katalysator, kinetisch gehemmt zu sein. Wahrend
Ru und Ni Ammoniak bei niedrigen Temperaturen zersetzen, ist die Reaktion an F'e zu
langsam und wird zudem durch K-Promotierung nochmals geringer [129].

Auch fiir Cobalt ist eine Ammoniak Zersetzung denkbar, dabei ist die Reaktionsrate so-
gar hoher als die an Fe. Bei Co wurde keine Steigerung der Reaktionsgeschwindigkeit
durch die Addition von Mangan oder Chrom festgestellt, aber K steigerte die Reak-
tionsgeschwindigkeit. Die ab 475 °C einsetzende Nitridbildung fiihrt zur Reaktionsver-
langsamung der Ammoniakzersetzung [130, 131]. Fiir die Fischer-Tropsch Reaktion fan-
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den verschieden Autoren eine Verbesserung der Aktivitdt. Die Selektivitdt kurzkettiger
Fischer-Tropsch Produkte war dabei schon bei niedrigen Temperaturen hoch [132].

4.7.1.2. Experimentelle Uberpriifung

Um die Zersetzung von Ammoniak unter Reaktionsbedingungen auszuschlielen, wurde
NHj an Fe und FelOK bei einer Reaktionstemperatur von 250 °C und 1 bar untersucht.
Die Verringerung des Drucks gegeniiber den normalen Reaktionsdriicken von 4 bar hat
dabei thermodynamisch eine verbesserte Zersetzung zur Folge. Die Volumenanteile der
Gase wurden dabei entsprechend den Reaktionsbedingungen eingestellt und Stickstoff zur
Konstanthaltung des Gesamtvolumenstroms und der Kontaktzeit variiert. Es wurden die
folgenden Gasmischungen untersucht: N Hg allein, NH3 — Hy und NH3 — Hy — COs.
Eine Darstellung fiir FeOK als Beispiel gibt Tabelle 4.7. Im Bereich der Messgenauigkeit

konnte keine N H3-Zersetzung gemessen werden.

Tabelle 4.7.: Ammoniak Umsétze an FeOK nach ca. 45 min TOS in Abhéangigkeit
der Gaszusammensetzung, T = 250 °C, p = 1 bar (g), GHSV = 1920 h~1

Gaszus. Kat. Umsatz[%)]

NH;3/CO/Hy  SiOy 0
NH; FeOK 1
NH;/H,  FeOK 0
NH;3/Hy/CO FeOK 0

Als weitere Nebenreaktion findet man in der Literatur die Bildung von Ammoniumcarbo-
naten oder -Bicarbonaten. Als Indiz fiir die Bildung dieser Spezies wurde in Vorarbeiten
von Henkel an der gleichen Versuchsanlage die Bildung eines weilen Feststoffs im Bereich
des Nadelventils beobachtet, auBerdem konnte ein Signal im MSD dem Ammoniumbi-
carbonat zugeordnet werden [5]. Beides trat unter CO2-FTS nicht auf.

4.7.2. Einfluss auf den Umsatz

Aus der Arbeit von Henkel ist bekannt, dass die Zugabe von Ammoniak zum Synthese-
gasgemisch den Umsatz der FTS nicht stark beeintrichtigt [5]. Anhand der wichtigsten
in dieser Arbeit verwendeten Katalysatoren ist in der folgenden Abbildung der Einfluss des
Ammoniak-Co-Feeds gezeigt. Die Abbildung 4.50 zeigt den Umsatz an COs an den Ka-
talysatoren C'o, Fe0/2/5K iiber den Verlauf von 48h TOS, wobei nach 24h die Zugabe
von 5 Vol.-% N Hjs gestartet wurde. Entsprechend wurde die Stickstoffzugabe reduziert,
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Abbildung 4.50.: Finfluss von Ammoniak auf den COs-Umsatz an Fe, Fe2K,
Co, T =300 °C, p =4 bar (9), GHSV = 1920 h™', Hy/COy = 3, 5 vol.-% N H3

damit die GHSV unverdndert blieb. Wie auch fiir die einzelnen Katalysatoren in den
vorhergehenden Kapiteln beschrieben, zeigt Cobalt im Gegensatz zu Eisen eine h&here
Anfangsaktivitat (Vgl. auch 4.3-4.4). Diese nimmt mit zunehmender Reaktionszeit ab.
Die Einstellung eines stationdren Zustandes ist in der Regel nach 24h abgeschlossen.
Wie an der Linie erkennbar, wurde nach 24h die Gaszusammensetzung durch die Zugabe
von Ammoniak verandert. In dieser Folge traten fiir die verwendeten Katalysatoren keine
sprunghaften Anderungen im Umsatz auf. Lediglich eine geringfiigige weitere Abnahme
der Umsitze war zu beobachten, die jedoch einhergeht mit dem vorhergehenden Reakti-
onsverlauf und daher nicht auf die Zugabe von N Hj zuriickgefiihrt werden kann.

4.7.3. Einfluss auf die Selektivitat

Die Selektivitat der einzelnen Katalysatoren fiir COo-FTS und NHs — CO5-FTS ist
in Abbildung 4.51 zusammenfassend dargestellt. Fiir die Zudosierung von N H3 ergibt
sich keine eindeutige Selektivitdtsverdnderung. Henkel und Rausch[5, 133] untersuch-
ten den Einfluss von Ammoniak auf die CO-FTS. Bei deren Untersuchungen kam es
zu einer Reduktion der Methanselektivitdt und einer Steigerung der Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit mit Zugabe von N H3, dhnlich wie eine Dotierung mit Alkalimetallen.

Die Autoren fiihrten dies auf die verdnderte Oberflachenbasizitdt und die die daher ge-
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Legende
Fe, CO,- FTS
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Abbildung 4.51.: Einfluss von Ammoniak auf die Produktselektivitidt an Fe,
Fe2K, Co, T =300 °C, p =4 bar (9), GHSV = 1920 h™!, Hy/COy = 3, 5 vol-%
NHs;

hemmte H-Adsorption und die Bindungsaufweitung der C' — —O Bindung zuriick. Dies
steht damit im Gegensatz zu den Untersuchungen mit COs. Die Reaktionstemperaturen
waren allerdings 50-70 °C hoher. Dies konnte ein Indiz dafiir sein, dass die Adsorption
von COy mechanistisch anders verlduft oder dass Ammoniak bei diesen Temperaturen

weniger stark auf der Oberfliche wirkt.

4.7.4. Einfluss auf die Olefinbildung

Der Anteil an 1-Olefine innerhalb der jeweiligen n-Paraffine, dargestellt in Abbildung
452, zeigt keine Abhangigkeit von der Ammoniak Konzentration iiber den gesamten
C-Bereich. In der klassischen Fischer-Tropsch Synthese konnte in Vorarbeitenjedoch ein
starker Einfluss festgestellt werden [5, 133]. Bei CO-FTS wurde geschlussfolgert, dass
N Hj die Basizitdt der Oberfliche erhéht und damit die Bindung M — C'O verbessert.
AuBerdem wurde dadurch die Readsorption der Olefine behindert, was die Ausbeute dieser
erhdht. Damit wirkte Ammoniak auf die Olefinbildung wie eine K-Dotierung. Dieser
Effekt kann mit CO5 als Edukt bei 300 °C nicht beobachtet werden.
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Abbildung 4.52.: Einfluss von Ammoniak auf die Olefinbildung an Fe, Fe2K,
Co, T =300 °C, p =4 bar (9), GHSV = 1920 h™!, Hy/COy = 3, 5 vol.-% N H3

Effekt des Ammoniaks auf die Kohlenstoffdioxid-FTS: Zusammenfassung

Bei allen untersuchten Katalysatoren konnten keine N-haltigen Komponenten nachge-
wiesen werden. Diese werden nach Erkenntnissen von Henkel und Rausch [5, 133] aus
den Oxygenaten oder einer gemeinsamen Vorstufe gebildet. Die Bildung von Oxygenaten
trat bei Verwendung von CO- als Edukt jedoch nicht auf. In Bezug auf die These der
Aktivierung von C'Oq iiber eine COH-Spezies nach Pichler et al. [22] kann geschlossen
werden, dass bei einer O-haltigen Vorstufe sowohl Oxygenate als auch deren N-haltigen
Pendents hatten gebildet werden miissen. Dieser Mechanismus scheint damit fiir die gege-
bene Reaktionsbedingungen nicht haltbar, oder die Bildung der N-haltigen Komponenten
verlduft iiber die Readsorbtion von Oxygenaten. Gaube et al. [21] vermuteten, dass die
Fischer-Tropsch Reaktion an zwei Zentren mit unterschiedlichen Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeiten verlduft. Dabei findet an einem Zentrum ein Alkylmechanismus und am
anderen ein C'O-Insertionsmechanismus statt. Der C'O-Insertionsmechanismus hat dabei
die héhere Kettenwachstumswahrscheinlichkeit und wird allgemein als Mdglichkeit zur
Bildung von Oxygenaten gesehen. Die Tatsache, dass keine Oxygenate gebildet wurden
und insgesamt ein geringes Kettenwachstum auftrat, kdnnte als Indiz dafiir gesehen wer-
den, dass diese C'O-aktiven Zentren bei der C'O2-FTS nicht vorliegen. Die Beobachtung,
dass bei Fehlen der Oxygenate auch keine N-haltigen Verbindungen gebildet werden,
stiitzt allerdings den postulierten Bildungsmechanismus von Henkel et al. [5].

Zusammenfassend kann unter den untersuchten Bedingungen sowohl an Eisen als auch
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an Cobalt-basierten Katalysatoren kein Effekt des Ammoniaks festgestellt werden. Es
kam nicht zu einem messbaren Umsatz an N Hs. Es kam allerdings genauso wenig zu
einer Desaktivierung des Katalysators. Das gesamte FT-Spektrum blieb von Ammoniak
unbeeinflusst.
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Die COo-Aktivierung unter Fischer-Tropsch Bedingungen wurde anhand Eisen- und Cobalt-
basierter Katalysatoren im Bereich von 230-350 °C und 4 bar(a) untersucht. Neben Voll-
katalysatoren wurden auch Fe-, Co- und bimetallische FeCo Katalysatoren auf Al,O3
und SiOy getragert auf ihre Eignung gepriift. Durch Zusatz verschiedener Promotoren
wie Kalium und Kupfer wurde versucht, das Produktspektrum in den Bereich der Fischer-
Tropsch Produkte Cy4 zu verschieben. AuRerdem wurde durch Zugabe von 5 Vol.%
Ammoniak zum Hjy/CO2-Synthesegas der Einfluss auf die Fischer-Tropsch Reaktion be-
trachtet.

Bei der Untersuchung der Temperaturabhidngigkeit der C'Os-Aktivierung wurde 300 °C
als optimale Temperatur fiir die Bildung von Fischer-Tropsch Produkten ermittelt. An
allen Vollkatalysatoren konnten CO, C'H4 und Fischer-Tropsch typische Produkte wie
Paraffine und Olefine verschiedener Kettenlangen gebildet werden. Die Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeiten waren dabei bei allen Katalysatoren deutlich geringer als bei der
klassischer CO-Fischer-Tropsch. Insgesamt zeigten die unpromotierten Fe-Katalysatoren
die hochste Tendenz zur Bildung typischer Fischer-Tropsch Produkte im Bereich Co. .
Kalium Promotierungen im Bereich von 2-10 Gew.% K fiihrten zu einer Reduzierung der
Aktivitat der Katalysatoren verbunden mit einer Selektivitatsverschiebung zu CO.
Getragerte Fe-Katalysatoren zeigen eine Selektivitdtsabhdngigkeit vom verwendeten Tra-
germaterial. SiO,-getrigerte Fe K-Katalysatoren verhielten sich wie die Kalium-Eisen
Vollkatalysatoren und bilden hohe Anteile an CO. Kupfer als Promotor zeigt keine An-
derung der Selektivitat. AloO3-getragerte Katalysatoren zeigen jedoch mit zunehmender
Promotierung durch K und C'u — K eine Umsatzsteigerung und Verschiebung der Selek-
tivitdt zu Co,. Auch hatte K bei Fe-haltigen Katalysatoren auf SiO, getragert einen
Effekt auf das Olefin/Paraffin-Verhiltnis. Die Readsorptionsrate wurde gehemmt und es
entstanden primar Olefine. Auf AloO3 war dieser Effekt nicht so ausgepragt. Der Grund
fir diese Tragerabhangigkeit kann auf die unterschiedliche Basizitdt der verwendeten
Tragermaterialien zurilickgefiihrt werden. Al3Os als Tragermaterial schwacht die Wir-
kung basischer Promotoren deutlich stirker ab, als der leicht basische Trager SiOs.
Der verwendete Cobalt-Vollkatalysator zeigte eine deutliche Tendenz zur Bildung von
Methan. Nicht nur der Anteil an Cs, sondern auch das Kettenwachstum war gegeniiber
Fe deutlich verringert. Ohne RWGS-Aktivitat konnten dennoch hohe Mengen CO an
den Cobalt-Vollkatalysatoren nachgewiesen werden. Das Auftreten von CO wurde auf
die Aktivierung von COs zu C-, O- und CO-Spezies zuriickgefiihrt. Wahrend die Koh-
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lenstoffspezies zu Methan hydriert wurden, ist es moglich, dass C'O desorbiert und daher
nicht am Kettenwachstum teilnimmt. Dies korreliert mit dem gleichzeitig geringen Anteil
an héheren Kohlenwasserstoffen.

Im Vergleich dazu verhielten sich die getrdgerten Cobalt-Katalysatoren anders. Hier wur-
de ausschlieRlich Methan gebildet. Dieses Phdnomen kann iiber die kleineren Kristallite
auf den Tragern erklart werden. Bei der Dotierung mit C'u sank der Umsatz an C'Os.
Gleichzeitig konnte durch TPR-Untersuchungen die Bildung einer schwer reduzierbaren
Spezies, wahrscheinlich einer Co — C'u-Legierung, gezeigt werden. Bei der Untersuchung
bimetallischer getragerter Fe — C'o Katalysatoren konnten keine synergetischen Effekte
gefunden werden. Selektivitdtsdominierend ist in den meisten Fallen die Cobalt Kompo-
nente. Besonders bei der Promotierung mit Cu wird die Bildung einer inaktiven C'o — Cu
Phase deutlich. Der FeCoCuK /Aly,O3 Katalysator zeigt dhnliche Produktverteilung wie
ein FeCuK /AlyO3-Katalysator. Co wird anscheinend weitestgehend desaktiviert. Die-
ses Phdanomen kann als weiteres Indiz fiir die Bildung einer FTS-inaktiven C'o-Cu-Phase

gesehen werden.

CO-FTS : COrFTS COFTS . COxFTS
e e L om,
: : E tco2
oa—Fe —— Fe oxide—e—> Fi oxide E ........................................ beereeeand > Co
l E co \T,HWGS E Co ‘—) FT active Co sites 1I> FT active Co sites
-dep. 250y = FesC; : ' :
C-dep. —> FesCo . FesCo . lCO : Lo,
1 ' : v
J(F TS | J(F TS : Cay ; Coy
Cos,CHy Cos,CH, : !
(a) (b)
Abbildung 5.1.: Mechanismus der CO /COy Switch Experimente an:
6.1a FeOK
5.1b Co

Fasst man die Ergebnisse der CO-C'O3-Switch Experimente zusammen, so lassen sich die
Unterschiede in der katalytischen Umsetzung unter FTS-Bedingungen der beiden Edukte
anhand von Eisen- und Cobalt-Katalysatoren erkennen. In Abb. 5.1 sind die Reaktions-
wege der aktiven Phasen des Katalysators fiir beide Betriebsarten verdeutlicht.

Wihrend der CO-FTS wurde ein typisches Produktspektrum an Fe festgestellt, welche
aus COq, C'H4 und hoheren Kohlenwasserstoffen bestand. Jedoch wurde im Vergleich zu
anderer Literatur eine erniedrigte Co+ und C' Hy Selektivitit sowie eine erhohte Rate an
C'O4 beobachtet. Dies kann vor allem durch die rund 70 °C hohere Reaktortemperatur

erklart werden, welche zur Aktivierung von C'O2 nétig war. An Fe wurde trotz alledem
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ein Anteil von rund 30 Prozent Cs+ detektiert. Bei Umschalten auf CO5 sank die Bil-
dung von hdheren Kohlenwasserstoffen ab und es wurde vermehrt CO gebildet. Dies lasst
sich durch die Eigenschaft von Fe-oxid, die RW GS-Reaktion zu katalysieren, erklaren.
Das entstandene CO kann dann in einem zweiten Schritt weiter an Fe-Carbid, analog der
CO-FTS hohere Kohlenwasserstoffe bilden. Der deutliche Einbruch an Co+ unter CO4
spricht dafiir, dass die FTS-Reaktion mit C Oy liber in situ gebildetes CO verlauft.
Cobalt zeigte hingegen zwei unterschiedliche pseudostabile Reaktionsbereiche. Unter COo-
FTS war die Methanisierung gegeniiber der CO-FTS deutlich erhoht. Der Umsatz stieg
mit CO5 dabei ebenfalls deutlich an. Dies lasst sich durch die Aktivierung des COs an
Cobalt erkldren. Die gebildeten Kohlenstoffspezies reagieren mit CO- jedoch bevorzugt
zu Methan. Durch Umschalten der Edukte konnten zwischen den Bereichen gewechselt
werden, ohne dass es zu einer Desaktivierung der CO- oder C'O2-Fischer-Tropsch aktiven
Phase kam. Dies spricht dafiir, dass es sich bei der Aktivierung von COs und CO um
unterschiedliche Reaktionspfade handelt.

Betrachtet man den Einfluss von N H3 auf die FTS mit C'O», so stellt man fest, dass im
Gegensatz zur klassischen FTS keine Bildung von N-haltigen Komponenten beobachtet
werden kann. Dies stiitzt die These, dass die N-haltigen Verbindungen Amine, Amide
und Nitrile durch sauerstoffhaltige Vorstufen oder die Reinsertion von Oxygenaten er-
folgt. Kommt es nicht zur Oxygenatbildung, so zeigt auch Ammoniak keinen Effekt auf
das FT-Produktspektrum. Die Reaktion wird auch im Hinblick auf den Umsatz nicht

durch die Anwesenheit von Ammoniak beeinflusst.
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At reaction temperatures of 230 - 350 °C and pressures of 4 bar (a) the Fischer-Tropsch
reaction of CO, was tested on iron and cobalt based catalyst systems. Bulk metal cata-
lysts of F'e and Co as well as silica and alumina supported and bimetallic FeCo catalysts
were in the scope of the investigations. In order to shift the typical product spectra of the
FTS towards Cy4 promotors such as potassium and copper were introduced. Furthermore
the addition of 5 vol-% N Hj into the synthesis gas mixture of Hy/CO2 and the effect
on the Fischer-Tropsch reaction was studied.

During temperature variation measurements, 300 °C was derived as optimum temperature
for the activation of carbon-dioxide and formation of FT-products. With all bulk metal
catalysts CO, C Hy and Fischer-Tropsch products such as paraffins and olefins of various
chain lengths could be obtained. Comparing with the classical Fischer-Tropsch reaction
with C'O as educt, the chain growth probabilities were lowered significantly. Unpromoted
iron catalyst showed the highest tendency to form typical FTS products within the Csy
range. The addition of potassium as promotor in the range of 2 - 10 wt.-% showed a
reduction in activity and an increase in the C'O selectivity.

Supported Fe-catalysts showed a strong selectivity dependence towards the used support
material. Silica based Fe catalysts behave similar to bulk FeK catalyst showing high
tendency to form C'O and the addition of C'u showed no change in selectivity. In contrast
with alumina supported catalyst with K and K —Cu as promotor a increase in conversion
and shift towards the desired C5, fraction could be observed. Similar differentiation could
be observed with the olefin/paraffin ratio. Whereas potassium on Fe/Si0O3 increased the
olefin content by inhibition of readsorption this effect could not be seen with alumina
support. As root cause a difference in surface acidity of the two used support materials
can be suspected, leading to a weakening effect of basic promotors such as K by more
acidic AlsO3 support compared to silica.

The used cobalt bulk catalyst formed as primary product methane with a reduced fraction
of Co4 and chain growth compared to iron catalysts. In contrast to literature reporting
no RWGS activity for C'o bulk catalysts high amounts of C'O could be detected in the re-
action spectra. This could be explained by the activation mechanism of COy to C—, O—
and CO surface species. With the preferred reaction of the C-species towards methane
CO is more likely to desorb and as such does not contribute to chain growth resulting
in high methane and low Co selectivities.

Compared to the bulk catalyst however supported C'o catalyst showed a different beha-
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vior. With smaller crystallite sizes and therefore higher surface area exclusively methane
could be formed. With the addition of C'u to the supported Co catalyst a poisoning effect
was visible. The conversion efficiency was significantly reduced by the addition of small
amounts of Cu and TPR measurements showed the formation of a high temperature
reduction peak corresponding to an inactive Cu — Co phase.

Bimetallic Fe — Co catalyst showed no synergetic effect and the higher intrinsic activity
of Co lead to a domination on the product spectra and high methane selectivity. Again
with the addition of C'u, selective poisoning of the C'o function was observable with direct
shift in the product spectra towards CO and Cs.. For example FeCoCuK /ALO3 sho-
wed the same selectivity as FeCuK /Al3Os. This is another evidence pointing towards

the formation of an inactive Co — C'u phase.

CO9-FTS

CO-FTS ! ! CO-FTS . COyFTS
e e o
: : E tco2
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l E co \iﬁwcs E Co ‘—) FT active Co sites 1I> FT active Co sites
-dep. 50y ———> Fleg ' .
C-dep. —> FesCo . FesCo . lCO : co,
: ' ' ~
lFTS ! lFTS ' Coy ' Coy
Cor,CHy | Coy, CHy ! :
(a) (b)
Abbildung 6.1.: Mechanism of CO/CO; switch experiments on:
6.1a FeOK
6.1b Co

Figure 6.1 is summarizing the CO — C'O5 switch experiments and the differences in acti-
vation under FTS conditions on iron and cobalt . The reactions pathways differ for both
active metals resulting in a shift of product spectra and different activation/deactivation
behavior.

With Fe a typical FTS spectrum could be detected under CO-FTS. It consisted mainly
of CO4y, CHy and higher hydrocarbons. The needed temperature of 300 °C for CO5-FTS
explains in a decrease of Coy and C Hy selectivity under CO-FTS compared to known
literature. With the switch of educt gas to COs however the Co selectivity decreased
significantly. In correlation the CO formation was increased. This can be explained via
the RWGS reaction on Fe oxides. The resulting CO can in situ form hydrocarbons on
the carbidic F'e centres. The significant drop in activity and selectivity points towards
this proposed reaction pathway.

In contrast Co showed two pseudo-stable reaction equilibria. With CO2 methanation

was the preferred catalytic reaction pathway leading to almost exclusively methane and
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higher conversion rates compared to CO-FTS where more higher hydrocarbons could be
observed. This is an indication that with cobalt CO5 can directly be activated without
dissociation. With the high surface coverage of hydrogen methane is than the preferred
product. With switching educt gas mixture the reaction pathway changed and remained
stable without deactivation throughout the measurement. This is evidence that two in-
dependent activation pathways exist for CO and C'Os on cobalt.

With the addition of N H3 to the CO5-FTS in contrast to CO-FTS no N-containing
products were formed. The product spectra and selectivity remained unchanged. This
points out, that the proposed reaction pathway of nitrogen containing compound being
formed from oxygenates is most likely. With C'O5-FTS no oxygenates could be formed
as CO insertion mechanism does not play the key role - as such no NV compounds could

be observed.
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A. Verwendete Chemikalien und Geréate

A. Verwendete Chemikalien und Gerate

A.1. Chemikalienliste

Tabelle A.1.: Liste der verwendeten Chemikalien

Hersteller

Artikel Spezifikation

Air Liquide Alphagaz

Wasserstoff 5.0 %; ZylindergroRe L50,
200 bar, 8,9m3

Stickstoff 5.0 %; ZylindergroRe L50,
200 bar, 9, 6m?

Helium 5.0; ZylindergroRe L50,
200 bar, 8,9m3

Linde

Kohlenmonoxid 99,5%; ZylindergroBe L10,
200 bar

Argon 4.8 ; ZylindergroRe L10
200 bar

Ammoniak 3.8; Zylindergrole L10
200 bar

Kohlendioxid 5.0, ZylindergroRe L50

200 bar, 10m?

Bl-Laborbedarfslager

Cylcohexan zur Synthese

Ammoniumhydroxid-Lsg. 25 Gew.-%

Kupfernitrat Cu(IT)(NO3)s - 6 H20, rein
Baker Analyzed Kobaltnitrat Co(II)(NOs)s -6 H20, rein
Sigma Aldrich Eisennitrat Fe(III)(NO3)3-9 Hy0, 98%

Fortsetzung auf der nichsten Seite
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A. Verwendete Chemikalien und Gerate

Hersteller Artikel

Spezifikation

Chemiewerk Bad Kostritz

Kdostrosolid 0409

Si0s, K252, S4 : 190 — 200 m? /g ,

PorengroBe: 6 — 8nm

Sasol Germany

Puralox® UF 5/230

v — AlyO3, K250, S : 204m?/g

PorengroBe: n.a.

A.2. Gerateliste

Tabelle A.2.: Liste der verwendeten Gerate und Arbeitsmittel

Hersteller

Beschreibung Model

Details

FID, 6-WV, SP-SPL,

6890 Kapillarsiule: Agilent HP Plot Q,
15m, 0,32 mm ID, 0,5um FD, Hy
TCD,2 10-WV 1 14-WV, SPL
gepackte S3ulen, 1/8", Ny
Hewlett Packard online-GC 5890 S-11
Carbosieve S-lI, Mesh: 80/100, 4m
Porapack P, Mesh: 80/100, 3m
5973 MSD, 6-WV, Cryo, SP-SPL,
6890 Kapillarsdule: Optima 1 MS-Accent,
60 m, 0,25 mm ID, 0,5 um FD, He
24V,
Biirkert GmbH Magnetventil 2/2 Wege
0-12bar, Messing
EL-Flow analog Fluid: 100 ml/min CyHg
Ny MFC
F-201C-FA-33V p1 = 1,5bar(a), p2 = lbar(a)
EL-Flow analog Fluid: 50ml/minN Hj
NH; MFC
F-201D-FA-22-E p1 = Tbar(a), pa = lbar(a)
Ho u. Ar EL-Flow Modus Fluid: 100 ml/min Air
Bronkhorst Mattig MEC

Fortsetzung auf der ndchsten Seite
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A. Verwendete Chemikalien und Geréate

Hersteller Beschreibung Model Details
F-201CV-100-MGD-22V  p; = 2bar(a), p2 = lbar(a)
EL-Flow Modus Fluid: 50ml/minCOx
COy MFC
F-201CV-100-MBD-11-Z  p; = 8bar(a), p2 = 4bar(a)
analog MFC Regler 4 Kanal
Regler
E-5155-FA 2 belegt(Na, N Hs)
RFT Sparstelltrafo ~ SST 250/10 Temperatursteuerung Heizband 4
100W versch. Langen,
Horst GmbH Heizschnur HS 1.0
0m-230V-100W-450 °C
Tescom Compactpanel A, 2 Flaschen
Gasversorgung £
. urope Pmax = 200bar(g)apaus = lObaT(g)
Drager
) Tescom NH3, praz = 200bar(g),
Druckminderer
Europe Daus = 4bar(g), Vinaz = 60l/min
C200/1-10.5B CO, Prmaz = 200bar(g),
Linde Druckminderer / (9)
Paus = 13bar(g)
K60-87 EN 562 AT, Prmaz = 200bar(g),
Kayser Druckminderer

Paus = 10bar (g)

COy GDM COs,p = 200bar(g),
Messer Griesheim Druckminderer 2 2> Pmax (9)
Paus = 10bar(g)
Raczeck WLD Quarz-U-Rohr, 20-800 °C
Analysentechnik TPR Anlage
W-Au-Filament 5 Vol.% Hy/Ar

GmbH
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B. Analytik und Kalibration

B. Analytik und Kalibration

B.1. Kalibration der MFCs

Die verwendeten mass flow controller (MFC) wurden nicht alle ab Werk fiir die entspre-
chenden Fluide ausgelegt, aulerdem kann sich die im Gerat hinterlegte Kalibrierfunktion
mit der Zeit verdndern. Daher ist es erforderlich, periodisch die MFCs nachzukalibrieren.
Dazu wird ein Sollwert fiir das entsprechende Fluid eingestellt und mit Hilfe eines Bla-
senzadhlers hinter dem MFC der Istwert ermittelt. Dies wurde jeweils mindestens 5 Mal
durchgefiihrt. Es wurde immer iiber den kompletten Bereich der méglichen Flussrate kali-
briert, wobei im Bereich der verwendeten Flussraten mehr Punkte aufgenommen wurden.
Die einzelnen Messungen wurden gemittelt und eine Regression erstellt. Ein Beispiel dafiir
ist in Abb. B.1 fiir die Kalibration des CyHg-MFC und Ny als Fluid dargestellt. Die in

der Arbeit angegebenen Flussraten sind ausschlieBlich die realen Flussraten bei NTP.

Diese Verfahren konnte fiir alle Fluide auRer fiir NV Hs angewendet werden. Aufgrund der
Loslichkeit von Ammoniak in Wasser war die genaue Bestimmung mit dem Blasenzih-
ler nicht moglich. Nach Absprache mit dem Hersteller wurde Stickstoff zur Kalibration
verwendet und eine Umrechnung anhand der Fluidat Datenbank [134] durchgefiihrt.

B.1.1. Fluidat on the net

Die Verwendung eines anderen Fluids als im MFC spezifiziert ist nicht ratsam, dennoch
kann mit Hilfe der Fluidat Datenbank ein Umrechnungsfaktor ermittelt werden. Dieser
beruht auf den unterschiedlichen Warmekapazitidten der verwendeten Fluide und deren

spezifischer Dichte. Dieses Verfahren wird angewendet, wenn eine Kalibration nicht még-




B. Analytik und Kalibration

lineare Regression
250
200
—
£
E 150
E
=
1]
= 100
H
(2]
- Gleichung y=a+bx
Gewichtung instrumental
Fehler de 549,59858
50 + S der
Quadrate
Kor. R-Quadrat 0,99951
Wert ‘Standardfehler
Schnittpunkt mit 1,41924 0,0836
0 Istwert der Y-Achse
Steigung 2,35899 0,00894

T T T T T T T T T T T
0 20 40 60 80 100

Sollwertvorgabe [min/min]

Abbildung B.1.: Flowkalibration des 100 ml/min CyHg-MFC fiir die
Verwendung mit Stickstoff

lich ist oder die Kalibration fiir eine Komponente bekannt ist und mehr als eine fiir den
jeweiligen MFC verwendet werden sollen.
Cp 1 Dn,l

CFy=—-—"—"" B.1
Cp,? . Dn,2 ( )

CF, — Umrechnungsfaktor
C

p
D,,1/5 — Normal Dichte, [k/ms] 0 °C,1013,25 hPa

172 — Warmekapazitat Fluid 1/2

Die Umrechnung erfolgt dann nach folgender Formel:

Fy

=
27 CF,

'y — Instrument mit Fluidl, NPT
Fy5 — Calibration mit Fluid2, NPT

Folgende Daten wurden verwendet:
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B. Analytik und Kalibration

Tabelle B.1.: Beispielhafte Umrechnung mittels Fluidat on the net fiir CO-MFC
EL-Flow-Select F-201CV [134]

Fluid 1 Fluid 2
Fluid coO COq
Phase Gas Gas
Flow 10 min/min 8,032 min/min
Druck 2 bar (s) 2 bar (s)
Temperatur 20 °C 20 °C
Dichte (n) 1.250 kg/m3 1,977 kg/m3
Wirmekapazitit (cal) 1045 Jlkg Kk 888,7 I/kg K
Viskositiit 1,665-107° Pa s 1,450 -107° Pa s
Wirmeleitfahigkeit (cal) 0,02757 W/m Kk 0,01979 W/m K

B.2. Retentionszeiten

Fiir die Bestimmung der Retentionszeiten wurde auf die zuvor durchgefiihrten Arbeiten
[5] zuriickgegriffen. Aufgrund Verdnderungen in der Methodik wie auch durch die ver-
anderte Analytzusammensetzung haben sich jedoch einige Retentionszeiten verschoben.
AuBerdem konnte nicht alle bekannten Stoffe der vorherigen Arbeit mit COs reproduziert
werden. Die Retentionszeiten wurden dennoch mit angegeben und ggf. vermerkt.
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B. Analytik und Kalibration

Tabelle B.2.: Retentionszeiten GC-TCD

Komponente Retentionszeit
[min]

Wasserstoff 2,08

Argon 3,58

Kohlenmonoxid 4,20

Methan 7,80

Kohlenstoffdioxid 14,30

Ammoniak 2,66

@ Porapack P Saule

Tabelle B.3.: Retentionszeiten GC-FID

Komponente Retentionszeit Komponente Retentionszeit
[min] [min]
Methan 0,750 1-Penten 20,060
Ethen 1,195 n-Pentan 20,600
Ethan 1,451 1-Hexen 24,951
Propen 7,707 n-Hexan 25,263
Propan 8,23 Cyclohexan (ISTD) 25,791
Acetaldehyd® 12,068 1-Hepten 28,402
2-Methylpropan 12,592 n-Heptan 28,529
1-Buten 13,230 1-Octen 31,016
n-Butan 13,620 n-Octan 31,115
2-Buten, (trans) 13,780 1-Nonen 33,700
2-Buten, (cis) 14,003 n-Nonan 33,830

¢ nicht nachgewiesen fiir CO2-FTS
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B. Analytik und Kalibration

Tabelle B.4.: Retentionszeiten GC-MSD, adaptiert aus [5], fiir CO2-FTS nicht

bestimmbar
Komponente Retentionszeit Komponente Retentionszeit
[min] [min]
Methanol 15,69 1-Hepten® 37,27
Acetonitril® 19,53 n-Propylamin 37,28
Ethanol 20,35 n-Heptan® 37,98
Propanal 20,58 2-Hepten, (trans) 38,27
2-Propanon 21,27 Propionsaure 38,60
1-Penten® 21,29 2-Hepten (trans) 38,85
n-Pentan® 22,27 Pentanitril® 40,75
2-Penten, (trans) 22,9 1-Pentanol 41,51
2-Penten, (cis) 23,68 2-Hexanon 42,25
1-Propanol 28,47 Butansiure 42,75
Butanal 29,10 1-Octen® 43,01
2-Butanon 29,96 n-Butylamin® 43,04
Ethylamin® 30,06 n-Octan® 43,60
1-Hexen,? 30,40 2-Octen, (trans) 43,76
n-Hexan® 30,93 2-Octen, (cis) 44,2
2-Hexen, (trans) 31,36 n-Pentylamin 44,70
2-Hexen, (cis) 35,52 Hexanitril® 46,03
Essigsaure 33,28 1-Hexanol 46,38
Butanitril® 34,37 n-Hexylamin® 47,22
Cyclohexan (ISTD) 35,22 1-Nonen® 47,83
1-Butanol 35,70 n-Nonan® 48,32
2-Pentanon 36,36 2-Nonen, (trans) 48,86
Pentanal 36,67 Pentansaure 50,84

% nur bei NH3 — CO5-FTS

b quantifiziert mit GC-FID

ix



B. Analytik und Kalibration

B.3. Response Faktoren

Responsefaktoren beschrieben die Detektorempfindlichkeit der jeweiligen Komponente.
Fiir den TCD wurden die Responsefaktoren der einzelnen Gase regelmalRig ermittelt. Dazu
wurde ein Volumenstrom des jeweiligen Gases sowie ein konstanter Volumenstrom des
ISTD mehrfach detektiert. AnschlieRend erfolgte eine Variation des Volumenstroms bei
gleicher Flussrate des ISTD. Die daraus ermittelten Kalibrationspunkte haben eine lineare
Abhangigkeit und wurden durch eine Regressionsgerade durch den Nullpunkt beschrieben.
Die Steigung dieser Gerade stellt den gesuchten Responsefaktor dar. Die Tabelle B.5 gibt
eine Ubersicht.

Wie bereits erwahnt traten bei der Kalibration des TCD fiir CO5 und N H3 wie auch bei
der spateren analytischen Bestimmung dieser Komponenten groBe Abweichungen auf. Bei
der Ermittlung des N H3 Umsatzes wurde daher auf die Flachen der Bypassmessungen
zuriickgegriffen. Dies Vorgehen ist prinzipiell auch fiir COy moglich, jedoch wurden mit
der Berechnung des COs Umsatzes iiber die gebildeten Produkte genauere Ergebnisse

erzielt.

Ein Vorteil des haufig verwendeten FID ist die Tatsache, dass iiber einen weiten Kon-
zentrationsbereich ein sehr lineares Antwortverhalten des Detektors erhalten wird und
dieses sich fiir verschiedene Stoffe anhand der Kalibration eines Stoffes vorhersagen lasst.
Dies geschieht mit Hilfe des Effective Carbon Number Concept (ECNC). Dabei wird der
Response Faktor durch ein Inkrement-System, wie in Tab. B.6 beispielhaft dargestellt,
berechnet. Die genauen ECN Inkremente sind immer noch ein in der Literatur kontrovers
diskutiertes Gebiet. Eine gute Ubersicht iiber die Quantifizierung organischer Verbindun-
gen mit verschiedenen Detektoren ist bereits verdffentlicht[101].

Tabelle B.5.: Zusammenfassung der TCD Responsefaktoren

Komponente Responsefaktor

Argon (ISTD) 1

Wasserstoff 3,1885
Kohlenmonoxid 12,696
Methan 0,4354
Kohlendioxid 19,157
Ammoniak 0,0623%

% nicht verwendet
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Tabelle B.6.: Response Faktoren beispielhafter Komponenten [135]

Atom Hybridisierung Art ECN Increment
C sp3 Aliphat 1,00
C sp’ar Aromat 1,00
C sp? Olefin 0,95
C Sp Acetylen 1,30
C sp? Carbonyl 0,00
C sp? Carboxyl 0,00
C sp Nitril 0,30
O sp3 Ether -1,00
O sp3 prim. Alkohol -0,50
O sp? sek. Alkohol -0,75
O sp> tert. Alkohol  -0,25
N sp> prim. Amin -0,50
N sp3 sek. Amin -0,75
N sp3 tert. Amin -0,25

B.4. Berechnungen

Fiir die Berechnungen wurde zum Grolteil ein ISTD zur Hilfe genommen. Dieser diente
zur Berechnung der molaren Flussraten der gebildeten Produkte. Fiir die Berechnungen

der gebildeten Stoffmengen im TCD wurden folgende Gleichungen verwendet:

¢ Aar
- . B.
frep,i o A, (B.3)
i = frop. ( A > . (B.4)
ni = JTrCD,i Aar nAr .
r’ V
fopy = XA I1STD (B.5)
Va
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B. Analytik und Kalibration

Jfrcp,i — Responsefaktor Komp. i ¢; — Konzentration Komp. i
car — Konzentration Ar A; — Flache Komp. i
Ay — Flache Ar X Ar — Molenbruch Ar in Ar/Chx
n; — Stoffmengenstrom Komp. i Vistp — Volumenstrom ISTD

V4 — Avogardro Volumen

Die Kalibrationsfaktoren wurden fiir die einzelnen Gase regelmaBig ermittelt und sind in
Tab. B.5 angegeben. Fiir die Berechnungen der FID Messungen wurden folgende Glei-

chungen verwendet:

for = Ne
FID = SNpON
n; = < Chx) : ( JriD.i ) “NChz (B.7)

N; JriD,Che - Acha

XChz - VISTD

rohy = XChe * YISTD B.8
o = 20 B3
f— FID,i — Responsefaktor Komp. i N¢ — Anzahl der Kohlenstoffatome
ZECN — Summe der Inkremente nach ECNC  Ngjp. — Anzahl der Kohlenstoffatome Chx
friD,che — Responsefaktor Chx Acne — Flache Chx
none — Stoffmengenstrom Chx n; — Stoffmenge Komp. i

Xchz — Molenbruch Chx in Ar/Chx

Mit Hilfe des Inkrementsystems wird der Responsefaktor fiir die jeweilige Komponente i
ermittelt (Vgl. B.6). AnschlieBend wird die Stoffmenge der Komponente i in Abhingig-
keit der detektierten Flache, der Fliche des ISTD Cyclohexan (Chx) und dem bekannten
Stoffstrom ermittelt. Der Stoffmengenstrom von Cyclohexan ergibt sich aus der bekann-
ten Flussrate des ISTD Ar/Chx und dem enthaltenen Molenbruch Cyclohexan. Der Mo-
lenbruch des Cyclohexans wie auch die Flussrate des ISTD sind im Verlauf der Messungen

konstant und werden regelmaRig durch eine Kalibration iiberpriift.

Die Berechnungen fiir die Auswertung des MSD sind aufgrund des anderen Detektor-

verhaltens komplexer. Die Abhangigkeit des erhaltenen Signals von der Analytenmenge

xii
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ist ein Polynom zweiter Ordnung. Daher wurde zur Bestimmung der Stoffmenge der

Komponente i folgende Gleichungen verwendet:
A \? A; .
n; = | Aps,i <Z> + Bus,i <Z> “NCha (B.9)
AChx ACh:r

Anrsi, Bars,i — Kalibrationsfaktoren fiir Komp. i

Die Bestimmung der Kalibrationsfaktoren fiir die einzelnen Komponenten muss dabei
im richtigen Konzentrationsbereich fiir jede Komponente einzeln erfolgen(Vgl. [101]).
AuBerdem sollte diese Kalibration periodisch durchgefiihrt werden um einer Degradation
und damit sinkender Empfindlichkeit des MSD Rechnung zu tragen. Es war jedoch im
Verlauf der Messungen mit CO2 nicht moglich die Zielkomponenten Oxygenate und N-
haltige Verbindungen aus dem Fischer-Tropsch Spektrum nachzuweisen. Ein lon-Extract
nach diesen Komponenten fiihrte zu keinem Ergebnis. Daher wurde auf die weitergehende
aufwandige Auswertung der MS-Daten verzichtet. Die Angabe der Berechnung dient der
Vollstandigkeit.

B.4.1. Umsatz, Selektivitat

Mit Hilfe der eingangs erwdhnten Berechnungen ist es moglich den Umsatz an C O3 aus
den Stoffmengenflussraten der Edukte und der Summer der Stoffmengenflussraten der
Produkte zu bilden. Diese Verfahren wurde angewendet, da die Bestimmung der Fliche
von COs analytisch nicht verbessert werden konnte. Bei den vorliegenden Bedingungen
kam es immer wieder zu einer Peakformveranderung und dadurch zu starken Schwankun-

gen bei der Umsatzberechnung.

Zur Umsatzberechnung wurde demnach folgende Gleichung verwendet:
X = > N Produkte (BlO)

NCO,,0

Z Nprodukte — Summe der Stoffmengenstréme aller Produkte

Nco,,0 — eingesetzter Stoffmengenstrom C' O,

xiii



B. Analytik und Kalibration

Fiir die Berechnung der Selektivitdt wurden die Produktgruppen CO,CH,4 und Cs, un-
terschieden. Fiir die Gruppe der Co, wurden die Stoffmengenstrome aller detektierten
FID Komponenten mit Ausnahme von Methan summiert. Die Berechnung der Ausbeute
wurde wie folgt durchgefiihrt:

n;

Si (B.11)

2 NCO,CHy,Coy

B.4.2. Olefin/Paraffin Verhaltnis

Zur Berechnung des Olefin/Paraffin Verhaltnisses wurde der Molenbruch des 1-Olefins
aus der Summe der 1-Olefine und n-Paraffine der jeweiligen C-Zahl bestimmt. Es wurde

folgende Gleichung verwendet:

N1—Olefin,C;
hl—Olefin,C’i + nn—Paraffin,Ci

X1-Olefin = (B.12)

Die Bestimmung erfolgte im stationdren Zustand fiir die C-Zahlen C; bis Cy, wobei bei

geringem Umsatz bzw. hoher Methan Selektivitdt nur bis Cg ausgewertet wurde.
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C. Versuchsbedingungen

C. Versuchsbedingungen

C.1. Bestimmung der Isothermen Zone

Bei dem Reaktorkonzept handelt es sich um einen beheizten und durch Isolatoren ther-
misch abgeschirmten Reaktorblock, der fiir eine gute Warmeverteilung iiber die Lange
des verwendeten Stahl U-Rohres sorgen soll. Der Reaktorblock selbst besteht aus einer
Aluminiumlegierung, die mit den verwendeten Heizpatronen der Firma Horst auf bis zu
430 °C beheizt werden kann. Ab einer Temperatur oberhalb von 500 °C besteht die
Gefahr der Verformung und Schmelze der Legierung. Der Block gliedert sich in eine Bo-
denplatte, eine langere Deckelplatte, sowie eine dritte kleinere Platte als Gegenstiick. Die
Boden- und die Deckelplatte enthalten Ausfrasungen fiir das Reaktorrohr und die Ver-
schraubungen. Die Temperaturkontrolle erfolgt durch zwei von unten in die Bodenplatte
eingebrachte Thermoelemente des Typ K. Abbildung C.1 zeigt eine technische Zeichnung
des verwendeten Reaktors.

Zur Bestimmung der iosthermen Zone des Reaktors wurde ein Leerrohr verwendet. Dieses
wurde komplett in den Block eingesetzt jedoch nicht mit den Rohrleitungen verflanscht.
Daraufhin wurde der Block auf die Solltemperatur 150 °C, 250 °C und 350 °C beheizt. Mit
einem starren dritten Thermoelement auf das cm-Markierungen angebracht waren wurde
die Temperatur im Inneren des Reaktorrohrs gemessen. Es zeigt sich wie in Abb.C.2, dass
bei allen drei betrachteten Temperaturen ab einer Tiefe von 7 cm hinter dem Reaktor-
eingang Isothermie gewihrleistet ist. Dementsprechend wurde die Katalysatorschiittung

immer in diesem Bereich eingebracht.
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Abbildung C.1.: Single-Reaktor Aluminiumblock, Technische Zeichnung und
Entwicklung S. Petrazs

T = 150 °C Tsa =250 °C Te = 350 °C
13°C 110°C 158 °C 152°C 258 °C 252°C
120 °C 17°C 184 °C 181°C 264 °C 260 °C
Reaktorblock
120 °C 125°C 199 °C 193°C 274°C 274°C
125°C 125°C 206 °C 209 °C 287 °C 279°C
U-Rohr Eingang
221°
lcm
232°
2cm
237°
3cm
4 cm
5cm
6 cm
7 cm
8 cm
9cm
10 cm

Abbildung C.2.: Bestimmung der isothermen Zone fiir versch. Solltemperaturen
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C.2. Experimentiibersicht

Eine Ubersicht iiber die verwendeten Gasfliisse und die berechneten molaren Flussraten
gibt Tabelle C.1. Tabelle C.2 gibt eine Ubersicht iiber die getesteten Katalysatoren und
die jeweiligen Bedingungen. Die Benennung der Katalysatoren ist konsistent und setzt
sich aus dem Element und dem jeweiligen Gewichtsanteil in Gew.-% zusammen. Bei den

Vollkatalysatoren sind nur die Promotoren angegeben.

Tabelle C.1.: Ubersicht der verwendeten Volumen- und Molflussraten

Gas Volumenflussrate Molare Flussrate
[ml/min (NTP)] [mol/min]
Wasserstoff 33 1,37-1072
Wasserstoff® 22 9,14-1073
Kohlendioxid 11 4,58-1074
Kohlenmonoxid® 11 4,60-107*
Ammoniak? 2 8,40-107°
Stickstoff 8 3,33-107%
Stickstoff® 11 4,58 1074
Stickstoff® 6 2,50 1074

@ CO — COy Switch Experimente * NHs — CO,-FTS Experimente

Tabelle C.2.: Liste der verwendeten Katalysatoren und Versuchsbedingungen

Katalysator Edukt Temp. Hy: CO, GHSV, Sonstiges
[°C] [h]

230, 250, 270, 39, 2,
CO, 1920 -

300¢, 330, 350 1
FeOK
CoO 250 , 300 2 1920 -
NHs; —COy 300 3 1020 5 Vol-% NH;
CO 300 3 1920 -
Fe2K CO— 300 2 1920 -

Fortsetzung auf der nachsten Seite
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Katalysator Edukt Temp. H, : CO, GHSV, Sonstiges
[ql [h]
NH; —COy 300 2 1920 5 Vol.-% NHjy
COq 300 3 1920 -
Fe5K cO 300 2 1920 -
NHs; —COy 300 2 1920 5 Vol.-% NHj
230, 250, 270,
COq 3 1920 -
300%, 330, 350
FelOK
cO 250, 300 2 1920 -
NH; —COy 300 2 1920 5 Vol.-% NHjy
COq 300 3 1920 -
Co Cco 300 2 1920 -
NHs; —COy 300 2 1920 5 Vol.-% NHj
Fe20/5i09 COq 300 3 1920 -
Fe20/Al203 CO, 300 3 1920 -
Fe20K2/5i0, COy 300 3 1920 -
Fe20K2/Al,03 COy 300 3 1920 -
Fe20Cu2K2/Si0o COs 300 3 1920 -
Fe20Cu2K2/Aly05 CO, 300 3 1920 -
C020/Al203 COy 300 3 1920 -
C0o20Cu2K2/Al203 COs 300 3 1920 -
Fel0C010/Si02 CO, 300 3 1920 -
Fel0Co010/Al203 CO, 300 3 1920 -

Fortsetzung auf der ndchsten Seite
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Katalysator Edukt Temp. H, : CO, GHSV, Sonstiges
[ql [h]

Fel0Col0Cu2K2/Si02  COq 300 3 1920 -

Fel0Col0Cu2K2/Als03  COq 300 3 1920 -

@ haufigsten Bedingungen
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