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l EINLEITBNG 

Die Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung kann an modifizierten Eisen- 

katalysatoren mit einer hohen S e l e k t i v i t ~ t  als Synthese yon 

Olefinen mit endst~ndiger Doppelbindung durchgefUhrt werden 

/ I / .  Diese Reaktion is t  a t t rakt iv  als Verfahrensweg zur direk- 

ten Erzeugung yon Chemiegrundstoffen aus Synthesegas, das aus 

beispielsweise Kohle oder Erdgas gewonnen wurde. Die selektive 

Synthese yon ~-Olefinen aus Synthesegas is t  ,ur m~glich, wenn 

bei der Umsetzung die Sekund~rreaktionen der Dlefinhydrierung 

und Olefindoppelbindungsverschiebung verhindert werden, und 

die als Prim~rprodukte entstehenden ~-Olefine unver~ndert 

erhalten werden /2, 3/. Die S e l e k t i v i t ~ t  fur ~-Olef ine wird 

sowohl durch die Reaktionsbedingungen (Temperatur, Verwei l -  

zeit, Reaktanden- und Produktpartialdruck) als auch die Zusam- 

mensetzung des Katalysators (Grundmetall, Promotoren. Tr~ger) 

und seine Struktur beziehungsweise Morphologie beeinfluBt /4/.  

Es wurde jedoch beDbachtet, dab eine hohe Selekt iv i t~ t  fur ~- 

Olefine insbesondere mit Eisenkatalysatoren erhal ten werden 

kann, die mit einem Mehrfachen der Eisenmenge mit einer spe- 

ziellen zweiten Komponente modi f iz ier t  werden /5, 6/. HierfUr 

eignen sich vor allem Mangan, Titan und Vanadium. 

Diese zweite Komponente s t e l l t  so eine Matrix fur  das Eisen 

dar. mit dem Ergebnis, dab die akt iven Zentren e i n h e i t l i c h  

solche f~r die FT-CO-Hydrierung sind, w~hrend solche fur die 

wenig spezifischen Reaktionen der Hydrierung und Isomerisie- 

rung yon Olefinen fehlen. 

Es war Ziel dieses Forschu~- vorhabens, die Se lek t iv i t~ t  yon 

Eisenmatr ixkatalysatoren grundlegend zu studieren, diesen 

Katalysatortyp nach verschiedenen Methoden zu charakterisieren 

um schlieSlich das dynamische Gesamtsystem der CO-Hydierung in 

Richtung auf die selektive Bildung yon a-Olefinen zu steuern. 



VERSUCHSDURCHFDHRUNG UND APPARATUREN BEI DER CO-HYDRIE- 

RUNG 

2.1 VersuchsdurchfEhrung 

Die k i ne t i s che  K a t a l y s a t o r c h a r a k t e r i s i e r u n g  durch Umsetzung 

yon Synthesegas wurde nach zwei Methoden durchgefUhr t .  Zum 

einen nach einem Kurztestprogramm, um mit geringem Zeitaufwand 

die wicht igsten Bewertungsgr6Ben zu erha]ten, zum anderen nach 

einem aus fUhr l i che ren  Versuchsschema mit genauer Bestimmung 

yon Ak t i v i t ~ t  und S e l e k t i v i t ~ t  /7/ .  

Die Reduktion und die Synthese wurden im F e s t b e t t r e a k t o r  

durchgefUhr t .  Die Ka ta l ysa to ren  wurden im al lgemeinen mi t  

Wasserstoff reduzier t ,  anschlieBend wurde auf Argon umgeste l l t  

und die Synthesetemperatur  e i nge rege l t .  Zur Analyse wurden 

Gas/Dampf-Gesamtproben in Ampullen aus dem Produktstrom ent-  

nommen /8, 9/. 

2.1.1 Kurztest 

Der Kurztest wurde nach folgendem Schema durchgefEhrt. 

Temperatur : 220, 235, 250, 265, 280 °C 

Druck : I0 bar 

Synthesedauer : 96 h insgesamt 

Raumgeschwindigkeit: 500 h - l  

Die Ha]tezeiten bei der jewei ] igen Temperatur waren wie f o l g t  

fes tge legt :  

Synthesedauer° h Synthesetemperatur, °C 

0 - 48 220 

48 - 60 235 

6P - 72 250 

72 - B4 265 

84 - 96 280 
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Zu jeder Synthesetemperatur wurden zum Ende der Haltezeit 

Ampullengesamtproben fur die gaschromatographische Analyse 

genommen. Berechnet wurden Umsatz, Ausbeuten und Se lek t iv i -  

t~tsgr~Ben. Ergebnisse der Kurztests sind in Tabelle A I im 

Anhang zusammengestellt. 

2.1.2 Synthese mit vollst~ndiger Auswertung 

Mit ausgew~hlten Katalysatoren wurde das erweiterte Versuchs- 

programm durchgefUhrt. Die Synthesebedingungen wurden jeweils 

mindestens 5 Tage konstant gehalten und danach gegebenenfalls 

neue Werte von Temperatur, Raumgeschwindigkeit oder Druck 

eingestellt. Die Probennahme erfolgte jeweils nach Einstellung 

des station~ren Zustandes am Ende der Versuchsdauer mit einer 

bestimmten Einstellung der Versuchsbedingungen. 

Es wurden Umsatz und Ausbeuten sowie E inze lse lek t iv i t~ ten 

unter Zuhilfenahme eines hierf~r erstellten Computerprogrammes 

berechnet. 

2.2 Apparaturen f~r die CO-Hydrierung 

Der Reaktor der Apparatur (Bi ld I) wird Uber zwei separate 

Leitungen wahlweise mit Synthesegas oder Wasserstoff, Stick- 

stoff bzw. Argon aus Druckgasflaschen versorgt. Die Gasmengen- 

str~me werden mit DurchfluBmeB- und -regelger~ten (Flow Con- 

t ro l le r )  eingestellt und Uberwacht. Die StrBme in den beiden 

Leitungen werden mit einem Dreiwegehahn umgeschaltet. 

Hinter dem Reaktor befindet sich ein in der-Arbeitsgruppe 

entwickelter totvolumenfreier beheizter Dreiwegehahn mit dem 

auf eine der beiden Produktgasleitungen geschaltet werden 

kann. Nach dem Dreiwegehahn fo lgt  ein auf 195 °C temperierter 

HeiBabscheider, mit dem der unter diesen Bedingungen in f ius- 

siger Form vorliegende Produktanteil zur~ckgehalten wird. An 

den HeiBa~scheider schlieBen sich ein Absperrventil und ein 

Nadelventi] zum Entspannen des Produktgas~s yon Reaktionsdruck 



11 

U c~ 

I--  

LU 

C~ 

C~ 

Z 

r~ 
Q 
I B  

L~.J 

Z 

c~ 
Z 

l - -  

Lu 

!.1. 
_J  

L 

W 

O0 

C.f) 

-r" 

I.JJ 

_ I L L !  

o 
C~ 

0 -  

L 

1- 

r~ 
C~ 
r ~  

LrJ 

4-1 

V~ 

L. 
GJ 

~c '~ 

Ll~ , i -  

W tl 
r~  

" 0  
f i n  
IIm 



12 

auf Umgebungsdruck an. Es fo lg t  der Probennehmer fur Gas/ 

Dampf-Gesamtproben. Das Produktgas gelangt danach in eine auf 

0 °C temperierte KUhlfalle. Es folgen ein Seifenblasenstr~- 

mungsmesser und ein Differenzdruckmanometer zum Kalibr ieren 

der DurchfluBmeB- und -regelger~te vor Versuchsbeginn. 

Alle dem Reaktor nachgeschalteten Anlageteile sind elektrisch 

beheizt, die Temperaturen werden mit Thyristorsteuerungen 

geregelt und durch Thermoelemente und Anzeigeger~te kontrol- 

l i e r t .  

Tabelle I: Temperaturen der beheizten Anlagenteile 

Reaktor 

Dreiwegehahn 

HeiBabscheider 

Regelventil 

Absperrventil 

Probennehmer 

Synthesetemperatur, oc 

210 °C 

195 oc 

210 oc 

210 °C 

2i0 °C 

Bei der Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung werden die organischen 

Produktmolek~le aus mehreren Einsatzmolek~len gebildet, wo- 

durch eine Volumenkontraktion e i n t r i t t .  Das w~rde zur Druck- 

absenkung im Reaktor ffihren, fQr den hier vorliegenden Fall 

der mengenstromgeregelten ZufUhrung der Einsatzstoffe. 

Uber die Hilfsleitung in der Schaltung gem~B Bild l wird dem 

Produktgas jedoch Argon druckgeregelt zugespeist und so der 

Synthesedruck aufrechterhalten. Argon is t  bei der gaschromato- 

graphischen Analyse der Produkte nicht stBrend. 

FUr die Versuche zur Bestimmung der Anfangsselekt iv i t~t  der 

Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung wurde eine andere Syntheseappa- 

ratur  benutzt (Bild 2). Sie i s t  nur mit einer Produktleitung 

versehen, da jeweils nicht im station~ren Zustand bilanziert, 
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sondern ab Versuchsbeginn in der Anfangsphase ~nderungen vnn 

Selekt iv i t~t  und Akt iv i t~ t  verfolgt werden. 

2.3 Festbettreaktor fEr die CO-Hydrierung 

Zum Einsatz kamen mehrere Reaktorkonstruktionen. Zum einen ein 

dickwandiger Laborreaktor mit groBer thermischer Masse aus V2A 

Vollmateria] mit einer konzentrischen Bohrung yon I I  mm, einem 

AuBendurchmesser yon 5D mm und elner LEnge yon 200 mm. In der 

Reaktorwand befindet sich eine 3 mm Bohrung, die zur Aufnahme 

des Thermoelements dient, mit welchem die Heizung des Reaktors 

9eregelt  wird. Oben und unten i s t  der Reaktor mit j ewe i l s  

einem Flansch abgeschlossen, als Dichtung dienen geglUhte 

Kupferl insen. Durch den oberen Flansch f~hr t  ein Thermoele- 

mentfUhrungsrohr his zum Boden des Reaktors, woes in der 

Mitre der Bohrung zen t r ie r t  ist .  Das FUhrungsrohr erm6glicht 

es, ein Thermoelement genau in der KatalysatorschUtLung zu 

plazieren. Abgedichtet i s t  das ThermoelementfEhrungsrohr durch 

eine Teflonpackung. Da bei Synthesebeginn wegen der nun f r e i -  

werdenen ReaktionswErme eine Uberhitzung der KatalysatorschUt- 

tung auftreten kann, so l l te  die Regelung der Beheizung schnell 

ansprechen, was jedoch durch die groBe thermische Masse ver- 

hindert wird. Es wurde deshalb ein dUnnwandiger Reaktor kon- 

s t ru ie r t  (Bild 3). 

Uber der Sintermetal lplatte, befindet sich eine StUtzschicht 

(4 ml Quarz, 0 0,25 - 0,4 mm). Daran schlieBt sich die Kataly- 

satorschicht  (3 ml Katalysator,  Kornfrakt ion 0,25 - 0,4 mm) 

an. Der r es t l i che  Reaktor i s t  mit Quarz (~ 0,25 - 0,4 mm) 

aufgef~l l t .  Beim Durchstr~men dieser Quarzschicht werden die 

Reaktanten auf die Reaktionstemperatur erw~rmt. 

Die Beheizung des Reaktors ~bernimmt ein Keramikro'hr 

Heizwicklung. 

mit 

Zur DurchfUhrung der Anfangsselektivit~tsversuche wurde dieser 

Reaktor mit sechs zus~tzlichen Thermoelementen versehen. Diese 
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Thermoelemente wurden durch die Reaktorwand in der 

t o r s c h i c h t  p l a z i e r t .  Der Ka ta lysa to r  (im Rege l fa l l  3 

mit Quarz auf 6 ml verdUnnt, um z e i t l i c h  und ~ r t l i c h  

Kata lysa-  

ml ) wurde 

m~gl ichst  
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2.4 Probennahme (Gas/Dampf-Ampullentechnik) 

Bei der h~ufig angewandten Methode der "On Line" Gasanalyse 

durchstr~mt das Produktgas stetig eine Probenschleife, Durch 

Schalten der Probenschleife in den Tr~gergasstrom des Gaschro- 

matogrdphen e r fo lg t  das Einschleusen und die anschlieSende 

Analyse. Dadurch kann nur in Mindestze i t in terva l len (Dauer 

einer Analyse) die Produktzusammensetzung bestimmt werden. In 

der Versuchsanfangsphase sollen jedoch in wesentlich kUrzeren 

Zeitabst~nden als der Analysendauer (ca. 1 h) Proben genommen 

werden. Deshalb wurde die nachfolgend beschriebene Ampullen- 

probennahmetechnik /8, g/ fur die Versuche zur Anfangsselekti- 

v i t ~ t  verwendet. Diese Methode i s t  jedoch auch fur Versuche 

unter station~ren Bedingungen von Vorteil. 

Bild 4 zeigt schematisch den Vorgang der Probennahme. Die 

vorevakuierte Glasampulle wird in den durch ein Septum abge- 

dichteten beheizten und Produkt-durchstr~mten Probenn6hmer 

eingefEJhrt und die Spitze des Kapillarrohres abgebrochen. 

SEPTUII / 

BAS/DAMPF- 
PRODUKTSTROM [ ~  

ii L 
: D 

ABBEBROCHENE ii  PIU RsP1  

SIND BEHEIZT 

Bi]d  4: Ampullenprobennahme 
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0 1'0 2'0 "3'0 ~'Omm 

Bi]d 5: Schnittzeichnung des Probennehmers 

Nachdem die Kapillarspitze abgebrochen und die Ampulle gefUllt 

ist, wird sie etwas zurUckgezogen und am Kapillaransatz abge- 

schmolzen. $ie enth~It eine representative Produktprobe aus 

Gasen und D~mpfen. Es k~nnen his zu drei Proben in der Minute 

abgenommen werden. Die Proben sind lagerf~hig und k~nnen zu 

einem sp~teren Zeitpunkt analysiert werden. 
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3 ANALYTIK UND VERSUCHSAUSWERTUNG 

Grundlage der Katalysatorbewertung durch Syntheseversuche is t  

die Analyse.der Gas/Dampf-Gesamtproben. Dem Synthesegas wird 

ein Pr~fgas als innerer Mengenstandard zugegeben. Das PrUfgas 

besteht aus 99,5 Vol-% N 2 und 0,5 Vol-% Neopentan. Beide 

Gaskomponenten werden bei der Synthese weder verbraucht noch 

gebildet. 

S t i c k s t o f f  wird bei der gaschromatographischen Analyse mit 

gepackten S~ulen und W~rme le i t f~h igke i t sde tek to r  er faBt  und 

d ient  als Bezugskomponente fu r  die anorganischen Gase. Die 

organischen Verbindungen werden durch Kapillargaschromatogra- 

phie und Flammenionisationsdetektor analysiert,  lhre Ausbeute 

kann direkt  durch den Bezug auF Neopentan als Zumischkomponen- 

te erhalten werden. 

3.1 Gaschromatographische Analyse der anorgan ischen Gase 

Es wurden ein Gaschromatograph der Firma Hewlett-Packard (Typ 

~ HP 5880 A) mit W~rmeleitf~higkeitsdetektor - -ur Bestimmung von 

H 2, 02 , N 2, CH 4. CO und CO 2 verwendet. Hierzu i~ t  eine Methode 

mit e iner 4-S~vJlenschaltung ausgearbei tet  worden. Tabelle 

2 zeigt die Chromatographiebedingungen. 

Tabelle 2: Bedingungen fur die Analyse der anorganischen Gase 

S~ulenmaterial L~nge ~ innen star. Phase 

S~ule 1 Edelstahl 2 m 2 mm Porapak S 

S~ule 2 Edelstahl 5 m 2 mm Porapak S 

S~ule 3 Glas 2 m 2 mm Molsi~b BA 

S~ule 4 Glas 2 m 2 mm Porapak S 

Tr~gergas : Argon; 15 ml /min 

Temperatur ': 60 °C 

Ana lysendauer :  22 min 
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Die Ampulle wird in e~akuiertem System zerbrochen und die 

Probe be f~ l l t  die Probenschleife, die nun in den ersten 

Tr~gergasstrom geschaltet wlrd (Bild 6 a). 

H 2, 02 und N 2 durchlaufen die ersten beiden S~ulen schnel l .  

Sie werden in S~ule 3 getrennt und ihre Peaks r e g i s t r i e r t  

(Bi ld  6 b). 

In S~ule 1 werden H20 und al le organischen Verbindungen auBer 

CH 4 zur~ckgehalten. Nachdem die Ubrigen Gase diese S~ule 

durchstr~mt haben wird sie aus dem Tr~gergasstrom geschaltet 

und r~ckgespUlt (Bild 6 c), 

CH 4 und CO verlassen aufgetrennt die S~ule 3. Das in S~ule 2 

zurUckgehaltene CO 2 wird mit dem 2. Tr~gergasstrom rSckge- 

spSlt0 es durchl~uft S~ule 4 und wird schlieBlich detekt ier t  

(B i ld  6 d). 

Es wurden f o l g e n d e  K o r r e k t u r f a k t o r e n  f u r  d i e  q u a n t i t a t i v e  

Ana lyse  ( i n  V o l u m e n t e i l e n )  m i t  H i l f e  yon E ichmischungen e r -  

m i t t e l t  und zur Best immung der Zusammensetzung von Synthesegas 

und Produk ts t rom b e n u t z t .  

H 2 : 0,1047 

N 2 : 1,0000 

CO : 1,039 

CO 2 : 0,524 

CH 4 ; 0 ,2~ I  

Kleine Sauerstoffpeaks, die manchmal auf t re ten, .ze igen eine 

unvollst~ndige Evakuierung Jer Ampullen oder des Probenein- 

schleusesysstems an. Die N2-Peakfl~che wird in solchen F~llen 

um den Luf ts t ic~stof fante i l  korr ig ier t .  
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AN2,korr. 

AN2,korr. 
AN 2 

AO 2 

= AN2 -2,8 . A02 
= korr ig ier te N2-Peakfl~che 

= N2-Peakfl~che aus dem WLD-Chromatogramm 

= 02-Peakfl~che aus dem WLD-Chromatogramm 

I , 

,~____02 
F ~2 

CI.I 4 

'~" 'i' ] ] 

L 

CO 

CO 2 

R 2 

Bild 7: Chromatogramm der anorganischen Gase und Methan 

3,2 Gaschromatographische Analyse der organischen Verbindun- 

gen in der Gas/Dampfprobe 

Die Analyse der organischen Bestandteile des Reaktionsproduk- 

tes in einer Gas/Dampf-Probe wurde kapi l largaschromatogra-  

phisch durchgefUhrt (Gaschromatograph HP 5880 A mit FID). Die 

Ampulle wird im S t i cks to f f s t rom zerbrochen und die Probe in 

die Kapillars~ule gespUlt. AnschlieBend wird auf Wasserstoff 

als Tr~gergas umgeschaltet. 
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SKilu~i ~tr Indet~urI~let~nG 

S altc~ 

kp~JmSP~ilunu 

~ ~  Z$ a11nln 

I,| alla|rl 

FIO 

Spl i t~uz~n~ 

Bi]d 8: Chromatographieanordnung bei der Analyse der organi- 

schen V e r b i n d u n g e n  in  d e r  G a s / D a m p f p r o b e  m i t  Angabe 
der Gasstr~mungen 

! . . . .  ~ | d  m 



23 

Analysenbedingungen (FID) 

S~ule 

Tr~gergas 

Vordruck 

S p l i t  
Temperaturprogramm: 

Detektortemperatur: 

Injektortemperatur: 

Abschw~chung 

Fi lmkapi l lare mit Methyl-Si l icon als sta- 

t ion~re Phase; 

L~nge = 50 m; ~ innen = 0,2 mm 

H2; 1,75 ml/min 

1,76 bar 

140 

-80 oC isotherm 1,9 rain (Einschleusezeit) 

-80 °C bis -5 oC Aufheizrate 30 °C/min 

- 5 °C isotherm 2 min 

- 5 °C bis 40 °C Aufheizrate 5 °C/min 

40 °C isotherm 4 min 

40 °C bis 150 °C Aufheizrate 10 °C/min 

150 oC bis 220 oc Aufheizrate 5 °C/min 

220 oc isotherm 30 min 

300 oc 

200 oc 

1 : 4  

im He iBabsche ide r  g e g e b e n e n f a ! I s  a n f a l l e n d e  P r o d u k t a n t e i l e  

werden in To luo l  oder Deca l in  g e l ~ s t  und c h r o m a t o g r a p h i s c h  

a n a l y s i e r t  (Siemens L 350). 
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C h r o m a t o g r a p h i e b e d i n g u n g e n  fur  d i e  im HeiBabscheider entha]te- 

hen Produktfraktionen 

S~ule 

Detektor 

Tr~gergas 

Vordruck 

Teilungsverh~Itnis 

Temperaturprogramm 

AbkUhlrate 

: Quarzkapillare mit Sil icon 

SE - 54 

L~nge = 50 m Oinnen = 0,2 mm 
: FID 

: H 2, 5 ml/min 

: 2 bar 

: 1 : I00 

: 2 min isotherm bei 77 oC 

5 °C/min his 317 oC 

I00 min isotherm bei 317 oc 

: 30 OC/min 

Temperatur .des Detektors: 317 oc 

Temperatur des Injektors: 317 oc 

Abschw~chung 

Papiergeschwindigkeit 

LOsungsmittel 

: I / 4  

: 0 - 60 m in :  2 c m / m i n  

60 - 146 m in :  I c m / m i n  

: T o l u o l  

Ein Chromatogramm des HeiBkondensats zeigt Bild I0. Die Zuord- 

nung nach C-Zahl e r f o l g t e  mit H i l fe  eines Gemisches der n- 

Paraf f ine C 5 bis C19. Die quan t i t a i t ve  Auswertung e r f o l g t  

durch Bezug auf eine dem L~sungsmittel zugesetzte Komponente. 
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3.3 Auswertung der Syntheseversuche 

Die rechnergest~tzte Auswertung der Syntheseversuche beruht 

auf folgenden Ans~tzen. 

Bezug auf die dem Synthesegas zugesetzten Eichverbindungen: 

(nNP)ein : (nNP)aus und (~N2)ei n = (~N2)aus 
mit (nNP)ein = Eingangsmolenstrom an Neopentan 

und 
nN2/ ein \ n N 2 /  aus I-XN ein 

mit XNp + XN2 = 1 

Diese Beziehungen gelten zahlenm~Big jewei ls f~r a l le Produk- 

te, die aus derselben Synthesegasmischung erzeugt wurden. Das 

FID-Kapillarchromatogramm der Ampullengesamtprobe wird direkt 

Uber St icks to f f  auf den Eingangssynthesegasstrom bezogen. 

Es g i l t :  

nN2/ ein 
= konstant, mit i = H 2, CO 

Daraus fo lg t :  

nNp ein 

Berechnung des Umsatzgrades und der COz-Ausbeute 

Den Umsatz U i ( i  = H 2, CO) und die C02-Ausbeute (Ac02) erh~I t  

man aus den Analysen des Synthesegases und des Restgases. 
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FUr den UmsaLz U i g i l t :  

U .  = ,, l , e i n  l ~ a u s  . 

l , e i n  
I00, in % 

Durch Erweiterung mit ~N2 ist 

U o m~ 
1 

C ! ,,,,ei n) _ 
nN 2 nN 2 / 

nN2 1 

• I 0 0 ,  in % 

daraus 

I00, in % 

Die Werte fur: 

I ~ i  ergeben 
ein fur 

sich aus der Synthesegasanalyse und 

N2J 
Dabei g i l t :  

a u s  

aus der Restgasanalyse 

~. f. " F. 
1 '1 1 

nN 2 fN2 " FN2 

f , • F , 

1 1 
F (fN 

N 2 
= 1,oo) 

2 
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F i :  Peakf l~che ( i  = H 2, CO) 

f i :  mo la re r  WLD-Faktor 

FUr d ie Ausbeute an CO 2 g i l t :  

(~C02) aus 
= I 0 0  , i n  % 

ACO 2 I~'CO) e in  

Durch den Bezug auf  S t i c k s t o f f  e r h ~ I t  man: 

ACO 2 = 

/ic°:I 
XN-- \ 2Jaus L co) 
nN2 , ei n 

• 1 0 0 ,  in % 

Ausbeute-  und S e l e k t i v i t ~ t s w e r t e  f u r  d i e  o rgan ischen Produkte  

der  Ampul lengesamtprobe 

Die Produktausbeute  (ohne HeiBkondensat)  (AAp) e r rechne t  s ich  

aus der  Ana lyse  der  A m p u l l e n p r o b e ,  Der S tanda rd  f u r  d i e  Be- 

rechnung i s t  Neopentan. Die Produktausbeute  w i rd  auf  der Basis 

der Koh lens to f fmenge in  den e inze lnen  Verbindungen berechnet ,  

= = I 0 0 ,  i n  % ) CO ei n 7___0 

nCNp ein 

aus 

aus dem Kap i l l a rch romatogramm 
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i=n F. " f .  C-Zahl , 

i =I  Mi ..=.-- 

MNp 

F i : Pe:kflSche der Verbindung i 

f i  : Massenspezifischer Korrekturfaktor der Verbindung i 

M i : Molekulargewicht der Komponente i ,  in g/mol 

FNp: PeakflSche des Neopentans 

fNP; Massenspezifischer Korrekturfaktor des Neopentans 

MNp: Molekulargewicht des Neopentans, in g/mol 

Aus der Synthesegaszusammensetzung erh~It  man: 

C • ~ COJ  e i n  ( col Nj 

ein 

ein 

Die Se lek t i v i t~ t  i s t  der Antei l  des umgesetzten Kohlenoxids, 

der in einzelnen organischen Produktverbindungen enthal ten 

i s t .  Grundlage der Berechnung i s t  das Kapil larchromatogramm 

der Ampullengesamtprobe. 

f .  ' F. " C , Z a h l .  
l l l 

M. 
I ( , .  

~C '" 'F " C - Z a h l  i t  AP : i =n  f i  i i 
Z M. i = l  i 

• I 0 0 ,  i n  C-% 



32 

SCi,AP: S e l e k t i v i t ~ t  der  B i l dung  yon Komponente i in  C-% 

F i : Peak f l~che  der Komponente i 

f i  : M a s s e n s p e z i f i s c h e r  K o r r e k t u r f a k t o r  der  Komponente i 

M i : M o l e k u l a r g e w i c h t  der Komp~nente i ,  in g/mol 

n : Anzahl a l l e r  e r f a S t e n  Komponenten im Chromatogramm 

Berechnung der Ausbeute- und Selekt iv i t~ tswer te der Verbindun- 

gen im HeiBkondensat 

Zur Berechnung der Ausbeute an HeiSkondensat ("Wachs"), das im 

HeiBabscheider anf~ l l t ,  wird ein konstanter und genau bekann- • 

ter  Synthesegaseingangsstrom vorausgesetzt, 

Unter  der  Annahme, dab der K o h l e n s t o f f  des HeiBkondensates in 

Form yon CH2-Gruppen o r g a n i s c h e r  Verb indungen v o r l i e g t ,  werden 

Ausbeute und S e l e k t i v i t ~ t  in C-% berechne t :  

A = w ' I00,  in  % 
w (~Cco) ei n 

A w = Ausbeute an HeiBkondensat  

Xco, e in  VSG 
m i t :  nCco e in  = , in mol /min  

VM= 22,419 I /mo l  

nc m 

~C w = ~__~ : w 
w MCH2 tw ' 

in  mol /min 

m w : Masse des gewogenen He iBkondensats ,  in  g 

MCH2: M o l e k u l a r g e w i c h t  e i n e r  CH2-Gruppe, in g/mol 

t w : Dauer der  He iBkondensatgewinnung,  in min 
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Die Se lek t iv i t~ tswer te  der Verbindungen in der Wachsfraktion, 

bezogen auf die Wachsfraktion, errechnen sich zu: 

f .  " F. " C-Zahl 
l 1 'I 

M . 
l 

SC. = i -m f .  F. C'"Zahl.  " I 00 ,  in  C-% 
l , W  Z 1 ~ 1 

i =k Mi 

SCi,w : Se lek t iv i t~ tswer te  der C-Zahl-Fraktion i 

F i : Peakfl~che der "Verbindung" im Chromatogramm ( a l l e  

Peaks einer C-Zahl werden aufsummiert 

f i  : Massenspezifischer Korrektur faktor  (er wird als kon- 

stant angenommen, f i  = l,O00) 

M i : Molekulargewicht der Produktkomponente 

k : Kleinste C-Zahl, die im HeiSkondensat vorkommt 

m : h~chste erfaBte C-Zahl im Chromatogramm 

Um die Se lek t i v i t~ tswer te  der Verbindungen im Chromatogramm 

der Ampullengesamtprobe und im Chromatogramm des HeiBkonden- 

sats aufeinander zu beziehen, werden Gewichtungsfaktoren ge- 

b i lde t .  

Es g i l t :  

fA ' SC SC i , o C  = P i ' A P  + fw SC i , w  ' in C-% 

SC i , oC : S e l e k t i v i t ~ t  einer Verbinduna i ,  bezogen 

sches Gesamtprodukt (Ampullenprobe plus 

sat) .  

auf organi- 

HeiBkonden- 

mit fAP A A p  A 
= W f = 

AAp + A w w AAp + A w 
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3.4 Hydrierung der 01efine in der Gas/Dampf-Probe 

Zur Bestimmung des Grades der Kettenverzweigung bei der F i -  

scher-Tropsch-CO-Hydrierung is t  es notwendig, den Anteil der 

verzeigten Verbindungen im Produkt quant i tat iv zu bestimmen. 

Dazu wurde eine Anordnung aufgebaut, die es erlaubt, ausgehend 

von Ampul!~ngesamtproben die Olefinhydrierung in einem Puls- 

reaktor, der der GC-Analyse vorgeschaltet is t ,  durchzufUhren 

um Chromatogramme mit ausschlieBlich Peaks ges~ttigter Kohlen- 

wasserstoffe zu erhclten. 

3.4.1 Apparatur zur Vors~ulenhydrierung 

Die Probe wird mit Wasserstoff eingeschleust, Uber eine zweite 

Leitung wird vor dem Hydrierreaktor zus~tz l ich Wasserstoff 

zugefUhrt, um den Stof fpuls zu verdUnnen. Die Hydrierung er-  

f o l g t  beim Vordruck der GC-S~ule (2,5 his 3 bar). Das Fl ieB- 

b i ld  der Apparatur zeigt  Bild I I .  Die Vors~ule und der Gas- 

chromatograph sind in bezug auf die Gasversorgung getrennte 

Einheiten. 

Der Hydrierreaktor hat sin Volumen yon 20 cm 3. Er besteht aus 

einem I/2 " Edelstahlrohr. Die Katalysatorsch~ttung ruht auf 

einer Sintermetal lplatte und wird oben mit einer Schicht Glas- 

watte abgedeckt. An den Reaktor sch l ieSt  sich ein 4-Wege- 

Vent i l  an, das entweder zur Hydrierung einer aufgegebenen 

Probe mit nachfolgender Analyse im angeschlossenen Chromato- 

graphen geschaltet i s t  (Durchgang zum Injektor des Chromato- 

graphen) oder aber nach erfolgter Hydrierung zur SpUlung der 

Leitungen und des Reaktors selbst dient. Die Anlagenteile sind 

beheizt. 

Die Leistungsf~higkeit der Vors~ulenhydrierung l~Bt sich an- 

schaulich anhand eines Chromatogrammvergleichs erkennen (Bild 

12). Die Bedingungen der Hydrierung hierzu waren: 
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Hydriertemperatur 

Druck 

Raumgeschwindigkeit 

VIH2/V2H 2 
Katalysator 

280 °C 

2,5 bar 

300 I/h 

1 
1 % Pt auf Chromosorb SchUttvolumen 

20 ml 

Die Chromatographiebedingungen stimmen fur beide Chromatogram- 

me im wesentlichen 5berein, so dab die Retentionszeiten g le i -  

cher Verbindungen nur wenig di f fer ieren.  Bei der Analyse der 

hydrierten Probe wurde die Anfangszeit ,  w~hrend der die GC- 

S~ule auf der Starttemperatur yon -80 oC gehalten wird yon 1,9 

min auf 3.9 min erh~ht, um den beim DurchstrSmen der Leitun- 

gen und des Reaktors auseinandergezogenen Stoffimpuls wieder 

"aufzukonzentrieren". Die CI-, C 2- und C3-Komponenten werden 

selbst bei dieser Temperatur nicht ausreichend zurSckgehalten, 

w~halb ihre Banden stark verbrei tert  sind (Weitere Chromato- 

graphiebedingungen siehe Kap. 3.2). 

Die Unterschiede zwischen den abgebildeten Chromatogrammen 

sind: 

a) Peaks unverzweigter Olefine t re ten bei der hydr ier ten 

Probe bis auf wenige Ausnahmen unvollst~ndiger Hydrierung 

nicht auf. Entsprechend vergr~Bert sind die Banden der 

n-Paraffine. 

b) Die verzweigten Olefine werden im wesentlichen vollst~ndig 

hydr ie r t ,  dadurch s inkt  die Peakanzahl erheblich. Es ent- 

fa l len  die Uberlappungen ges~ t t ig te r  und unges~t t igter  

Verbindungen, 

c) Nach dem stoffspezifischen Gang der Retentionsindices iso- 

merer Paraf f ine erscheinen die Dimethylisomeren vor den 

monomethylverzweigten gleicher C-Zahl im Chromatogramm. 
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3.4.2 Zusammenfassung der Hydrierversuche 

Bei den Versuchen erwies sich eine Reaktionstemperatur von 

250 °C als am besten geeignet. Die Olef inhydrierung war aus- 

reichend vollst~ndig und die Wiederholbarkeit zufriedenstel- 

lend, die relat ive Standardabweichung war nur wenig schlechter 

als die mit Chromatogrammen unhydrierter Proben erhaltene. Bei 

hoher C-Zahl (> C15) t ra ten mit der C-Zahl stark anwachsende 
L 

Abweichungen (Verluste) auf. 

Eine t e i l s  beobachtete Zunahme der re la t i ven  Fl~chenanteile 

der C?-, C 8- und Cll-Fraktionen spricht fur eine Zusammenlage- 

rung yon C 3- und C4-Olefinen w~hrend der Hydrierungo zumal an 

der C4-Fraktion Verluste auftreten, 

In den Chromatogrammen der hydr ierten Proben t raten einige 

unerwartete Peaks auf, haupts~chlich cyclischen Verbindungen, 

die ~ffenbar bei der Hydrierung der Olefine in Gegenwart von 

CO gebildet werden. Diese Peaks fal len mengenm~Big nicht sehr 

ins Gewicht und beeintr~cht igen die quanti tat ive Auswertung 

nicht wesentlich, 
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4 KATALYSATOREN: DBERBLICK, HERSTELLUNG, VORBEHANDLUNG 

4,1 Oberblick 

Es wurden die in Tabelle A1 (siehe Anhang) aufgefUhrten Kata- 

lysatoren hergestellt, lhre Zusammensetzung ist  in Massentei- 

len und Atomverh~Itnissen, bezogen auf Eisen, angegeben. Wei- 

terhin sind die Art der Herstellung und das Testprogramm 

genannt. Zum Einsatz kamen Eisen-Mangan- und Eisen-Titanoxid- 

Katalysatoren. Des weiteren Eisenkon.takte mit verschiedenen 

Beimengungen an Kalium und Aluminiumoxid. Manganoxid und 

Eisenoxid wurden fur BET- und Chemisorptionsuntersuchungen 

hergestellt. 

4.Z Herstellung der Katalysatoren 

Die Katalysatoren wurden durch gemeinsame F~llung der Kompo- 

nenten aus ihren Metallsalzl6sungen erhalten, Die Metallkompo- 

nenten, die in Form ihrer Nitrate vorlagen, wurden aus gemein- 

samer L6sung mit 0,94 molarer Kaliumcarbonatl~sung, oder 

I0 %iger Ammoniakl~sung ge f~ l l t .  Eine Ausnahme bilden die 

Eisen-Titanoxid-Katalysatoren, die aus einer schwach salpeter- 

sauren Titanylacetylacetonat und Fe(NO3)3-L~sung erhalten 

wurden. 

Die F~llung wurde kontinuierlich in einer auf 95 oCthermosta- 

t i s i e r t en  Glasapparatur durchgefUhrt / I 0 / .  Die vorgeheizten 

L~sungen wurden tangential in den Reaktionsraum eingef~hrt. 

Zur Durchmischung des Reaktorinhaltes diente ein RUhrer, der 

Uber eine Magnetkupplung mit einem Elektromotor angetrieben 

wurde. Um die In tens i t~ t  der Mischung zu erhBhen war der 

Reaktionsraum mit Einbauten versehen, quadratischen Blechen, 

die jeweils zwischen den RUhrerbl~ttchen der Tangentialstr~- 

mung im Reaktor im Wege standen. Das Fl ieBbi ld der gesamten 

Anordnung zeigt Bild 13. 
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-I!: 

Bi|d 13: FlieBschema der Kataiysator-F~llungs-Apparatur 

Die Metallsalz-L~sung wird in einem der beiden Vorratsbeh~Iter 

(Dreihalskolben), versehen mit R~ckfluSk~hler, Thermometer und 

Saugrohr fur  die Schlauchpumpe, auf ca. 90 °C erw~rmt, Das 

F~llungsmittel befindet sich im zweiten Dreihalskolben. 

Uber zwei Schlauchpumpen werden F~llungsmittel und 5alz15sung 

in den Reaktor gepumpt, an dessen unterem Ende die beiden 

LSsungen tangential aufeinander treffen und die F~llung ein- 

t r i t t .  

i 

Am Ausgang des Reaktors werden der pH-Wert, der dutch Anderung 

der F~rderleistung der beiden Schlauchpumpen eingestel l t  wird, 

und die Temperatur des Niederschlags gemessen, Der pH-Wert 

wird mlt einer Elektrode gemessen, d ig i ta l  angezeigt und der 

Verlauf 5ber der Zeit mit einem Schreiber aufgezeichnet, Nach 

Verlassen des Reaktors wird der Niederschlag abgenutscht, mit 

heiBem Wasser n i t r a t f r e i  gewaschen (Nitratringprobe) und im 

Ofen bei IZO oc bzw. 160 °C getrocknet, 

Nach Literaturangaben / l l /  sol len besonders aktive Fischer- 

Tropsch-Eisenkatalysatoren bei einem F~llungs-pH von 7 entste- 

hen. Es zeigte sich jedoch, dab bei pH = 7 die Mangananteile 

in der F~llung nicht reproduzierbar einzustellen waren, wes- 

halb dann bei pH = 9 gef~ l l t  wurde. 
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Die Katalysatoren 1 bis 10 (Tabelle A l, Anhang) wurden durch 

F~llung mit KaliumcarbonatlSsung erhalten, wobei der pH-Wert 

yon 5 bis 9 v a r i i e r t  wurde. Bei dieser Arbeitsweise kann der 

K20-Gehalt des fertigen Katalysators nicht ohne weiteres genau 

eingeste!It werden, daKalium teilweise am Niederschlag gebun- 

den wird. 

Die nachfolgenden Katalysatoren wurden durch F~llung mit Ammo- 

niakl~sung erhalten und der Niederschlag nach dem Auswaschen 

und Trocknen mit Kaliumcarbonatl5sung versetzt. 

4.3 Katalysatorvorbehandlung 

4.3.1 Trocknung 

Die gef~l l ten Katalysatorniederschl~ge werden zur Trocknung 

auf Lochbleche gestrichen und bei 120 bzw. 160 °C 12 h ge- 

trocknet (Trockenschrank). Die genaue Katalysatorzusammenset- 

zung wird naBchemisch mit T i t r ip lex bestimmt (Fe, Mn, Ti, Cu). 

Die mit AmmoniaklSsung hergestellten Katalysatoren wurden dann 

mit Kalium do t i e r t  (K2CO3-L5sung) eingedampft und abermals 

getrocknet. Die Kaliumbestimmung wurde auf photometrischem Weg 

ausgefShrt. 

Vor der Reduktion wurden die Katalysatoren im Synthesereaktor 

unter geringem Stickstoffstrom nochmals getrocknet. Eingewogen 

wurden 3 ml Katalysator der Kornfraktihn 0,25 - 0,4 mm, die in 

die temperaturkonstante Zone des Reaktors gebracht wurden. Die 

Trocknungstemperatur wurde je nach Aufgabenstellung von 250 

bis 400 oc va r i i e r t  (Tabelle A 2). 

Das Ende der Trocknung wurde mit Hi l fe  eines an den Ausgang 

der Versuchsapparatur angebrachten Trockenrohres mit Blaugel 

festgestel l t .  Es zeigte sich, daG bei 350 °C die Trocknung in 

allen F~llen nach 25 Stunden abgeschlossen war, das heiBt 

keine Gewichtszunahm~ mehr im Trockenr~hrchen f e s t g e s t e l l t  
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wurde. Eine Ausnahme b i l d e t  der Versuch 19, der in ~inem 

"BUret tenreaktor"  mit groBer Katalysatormenge durchgefUhrt 

wurde (siehe Kapitel 7.6). In Tabelle A 2 im Anhang sind die 

Trocknungsbedingungen, (Dauer, Temperatur und Druck) zusammen 

mit den Reduktionsbedingungen aufgef~hrt. 

4.3.2 Aktivierung mit Wasserstoff 

Die nach der Trocknung in oxidischer Form vorliegenden Eisen- 

katalysatoren werden vor ihrem Einsatz zur Synthese durch 

reduzierende Vorbehandlung akt iv ier t .  Es wurden Eisenkatalysa- 

toren mit Alkali als Promotor sowie Mangan- und Titanzus~tzen 

zur Selektivit~tsbeeinflussung, eingesetzt. Kupfer dient zur 

Reduktionserleichterung. Die Reduktion wurde bei verschiedenen 

DrUcken und Temperaturen durchgefDhrt (Tabelle A 2, Anhang). 

Der Verlauf der Reduktion wurde gravimetrisch bestimmt. Dazu 

wurde das Reduktionswasser am Ausgang der Versuchsapparatur in 

einem Glasrohr (L = 170 mm, D i = 5 mm, V s = 2 cm 3) ge fU l l t  mit 

Sil icagel (Blaugel) und Molsieb 5 A quant i tat iv  beim Durchlei- 

ten des Gasstromes aufgefangen. 

Dutch die Versuche I - 13 wurde die Katalysatoraktivierung mit 

Wasserstoff untersucht. Die Kata]ysatoren 2 und 4 bis 9 ent-  

h ie l ten  als Reduktionspromotor Kupfer. Zus~tze an edleren 

Metallen wirken als Promotoren fur die Reduktion yon Eisenoxi- 

den, so dab die Reduktion bei t ieferen Temperaturen durchge- 

fUhrt werden kann. 
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Es wurde beobachtet, dab die Reduktion von Eisenkatalysatoren 

bei etwa 200 oC einsetzt (Abbildungen 14 und 15). Durch Zugabe 

yon Kupfer zum Katalysator beginnt die Reduktion bei t ie ferer  

Temperatur und ver l~u f t  im allgemeinen deut l i ch  schnel ler  

(Grdre d = 5?,6 % bzw. 61%). Die Reduzierbarkeit des Eisens 

wird durch hohe Anteile mitgef~llten Titandioxids nicht ver- 

ringert. Durch Erh6hung des H2-Druckes wird die Reduktionsge- 

schwindigkeit deutlich gesteigert. 

Die Abbildungen 14 und 15 zeigen Hen Reduktionsverlauf fur 

Eisen-Titan und Eisenkatalysatoren mit und ohne Kupferzus~tze. 

Eine vol ls t~ndige Reduktion (Grdre d = ~00 %) wird bei den 

angegebenen Bedingungen nicht erreicht. 

Zur Berechnung des Eisenreduktionsgrades wurden die Werte der 

Reduktionswassermenge bei vo l ls tHndiger  Reduktion gesondert 

bestimmt und gegebenenfalls um die der Kupferreduktion ent- 

sprechende Wassermenge korr ig ier t .  

Reduktionsgrad Grdre d = 
mH20 

mH20, Fe - I00 
• 1 0 0  

Grdre d : R.eduktionsgrad des Eisens in % 

mH20 : Masse des Reduktionswassers pro g Katalysator in 

mg/g 

mH20, Fe_lO0: Masse des Reduktionswassers pro g Katalysator bei 

einem Reduktionsgrad des Eisens von 100 % in 

mg/g 

Die Angabe eines Reduktionsgrades bei Eisen-Mangan-Katalysato- 

ren i s t  problematisch, da sich Manganoxid, im Gegensatz zu 

Ti tanoxid ;.lit H 2 unter den gegebenen Bedingungen reduzieren 

l~Bt. 

Der EinfluB der Reduktionsparameter auf die Selekt iv i tHt der 

Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung i s t  in Kapitel 5 beschrieben. 
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4 .3 .3  A k t i v i e r u n g  mit Koh leno× id /Wassers to f f  

Der Katalysator 27 (100 Fe - 560 Mn - 33 K20) wurde im Reaktor 

bei 250 oc im St icks to f fs t rom getrocknet, mit Argon gesp~It 

und anschlieBend mit einem CO/N2-Gemisch vorreduzier t  (Ver- 

suchs-Nr. 26, Tabelle A 2. Anhang). 

Der Verlauf der Vorreduktion konnte durch Ampullenprobennahme 

des Reduktionsabgases verfolgt werden. Durch die Zumischung 

yon St ickstoff  als Bezugskomponente k6nnen Kohlenmonoxidum- 

satz, (Uco) und Kohlendioxidausbeute, (Aco 2) berechnet werden, 

Aus der Dif ferenz vo UCO und ACO 2 erh~I t  man die abgeschie- 

dene Kohlenstoffmenge, Die auf ein Gramm Eisen bezogene G~- 

schwindigkeit der Kohlenstoffaufnahme nimmt mit zunehmender 

Versuchsdauer s te t ig  ab und e r re i ch t  nach zwei Stunden den 

Wert Null. 

In Bi ld  16 s ind in Abh~ngigkei t  v o n d e r  Versuchsdauer Kohlen- 

monox idumsatz ,  K o h l e n d i o x i d a u s b e u t e ,  abgesch iedene Kohlmn- 

stof fmenge sowie die Verwei lze i tsummenxurve e ingeze ichnet .  Aus 

e ine r  l i nea ren  Auftragung e rh~ I t  man durch P l a n i m e t r i e r e n  der 

Fl~che zwischen der S( t ) -Kurve und der (Uco - Aco2)-Kurve die 
Ausbeute an abgeschiedenem K o h l e n s t o f f .  Nach Beendigung der 

CO-Vorbehandlung wurde mit  einem H2/N2-Gemisch versucht ,  den 

abgesch iedenen K o h l e n s t o f f  zu e n t f e r n e n  und den K a t a l y s a t o r  

m ~ g l i c h s t  v o l l s t ~ n d i g  zu r e d u z i e r e n .  Die H2-Nachbehandlung 

wurde e b e n f a l l s  bei  250 oC, ei~em Gesamtdruck yon I0 bar und 

e i n e r  R a u m g e s c h w i n d i g k e i t  yon 500 h - I  d u r c h g e f ~ h r t ,  Durch 

Zugabe yon Neopentan zu der H2/N2-Mischung wurde ein Standard 

zur Bestimmung der Ausbeute an organischen Verbindungen erha l  

ten, In der Tabe l le  3 i s t  die Koh lens to f fbe legung des K a t a l y -  

sators  in mg C/g Kat. und mol C/mol Fe angegeben, 
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dioxidausbeute, Kohlenstoffbelegung UCO - ACO 2 

Tabelle 3: Belegung des Katalysators 27 mit Koklenstoff durch 

Kohlenoxidvorbehandlung 

Vorreduktions- 

dauer, min 

Koklenstoff-Belegung 

mg C/g Kat. mol C/mol Fe 

6,4 

7,2 

8,9 

9,6 

40 

125,5 
- i 

5,7 0,32 
7,0 0,38 
9,6 .0,46 

10,0 0,48 
13,6 0,65 
14,5 0,69 

Nach 125 Minuten is t  die Adsorption yon CO beendet. Die Bele- 

gung betr~gt 14,5 mg C/g Kat. oder in Molanteilen auf Eisen im 
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Kata lysator  bezogen 0,69 mol C/mol Fe. Davon kSnnen durch 

Wasserstoffbehandlung 40 % ent fern t  werden(O,27 mol C/mol 

Fe). 

Die Belegung/Vorreduktion des Katalysators in der oxidischen 

Form i s t  ein komplexer Vorgang, E inerse i ts  f i n d e t  eine Reduk- 

t ion nach beispielsweise 2 FeO(OH) + 3 CO = 2 Fe + 3 CO 2 + H20 

unter Bildung yon CO 2 stat t .  An dem gebildeten Eisen verlaufen 

dann 2 Reaktionen mit CO: 

I. die assoziat ive Chemisorption von CO; Fe + CO ÷ Fe(CO)ads 

und 

2. die dissoziative Chemisorption 2 CO + Fe ÷ Fe(C)ads + CO 2, 

Dabei kann der chemisorbierte Kohlenstoff zu verschiedenen 

Carbiden etc. weiterreagieren. Diese Reaktionen bestimmen die 

Zusammensetzung und Struktur des Katalysators im station~ren 

Zustand der Umsetzung. Die vorliegende Teiluntersuchung kann 

einen wichtigen Beitrag zum wissenschaftlichen Verst~ndnis des 

Systems l iefern. 

Bi ld  17 z e i g t  die z e i t l i c h e  ~nderung der Ausbeute an o r g a n i -  

schem Kohlenstof f  in der Form f lUch t ige r  Kohlenwasserstoffe 

bei der Wasserstoffbehandlung. Man erkennt, dab die Produkt- 

b i l dung  im wesen t l i chen  nach I00 Minuten beendet i s t .  Die 

Iogar i thmischen molaren Vertei lungen des Gesamtproduktes fu r  

d ie  Z e i t p u n k t e  der Reak t i onsdaue rvon  11,4 min bzw. 16.6 min 

i s t  in B i l d  18 wiedergegeben. Neben einem hohen Methanwert  

e r h ~ I t  man eine P r o d u k t v e r t e i l u n g  die der e i n e r  F i s c h e r -  

Tropsch-Synthese g l e i c h t  /12/ .  AuSergew~hnlich i s t  jedoch, dab 

bei der H2-Behandlung des mi t  CO vorbelegten Kata lysator~ auch 

c y c l i s c h e  Verbindungen en ts tehen,  die bei F i s c h e r - T r o p s c h -  

Umsetzungen im allgemeinen n ich t  beobachtet werden, 
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Die A k t i v i t ~ t  und S e l e k t i v i t ~ t  dieses Katalysators mit der 

beschriebenen Vorbehandlung is t  in Kapitel 5 d iskut ier t .  Ein 

Kontrollversuch (Versuch 29) zeigte, dab die Art der Katalysa- 

torvorbehandlung wenig Einflu8 auf die Se lek t iv i t~ t  der Umset- 

zung hatte (Tabelle A 3 und A 4, Anhang). 
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5 AKTIVITXT UND $ELEKTIVITAT 

5 . 1  B e w e r t u n g  d e r  Akt i v i t~ t  

5.1.1 Definit ion der GrSBen 

Umsatz an Kohlenoxid, UCO 

nco ein -nco 
Uco = 

&CO ein 
a u s  J 

Umsatz an Wasserstoff. UH2 

- ~H H2 rein 2 r aus 
UH2 = nH2, ein 

Ausbeute an ACO 2 

&co 2 - ~c aus 02 ' I ein 
AC02 = ~ nco ein 

; 

Umsatz v o n  Kohlenoxid z u  f IUcht igen organischen Produkten 

(Ampullengesamtprobe, AAp) 

AAp 
~Coc , aus 
e 

nCco ! ein 

rm. CO Geschwindigkeit des CO-Verbrauchs fur die Bildung orga- 
nischer Verbindungen. bezogen au = I g Katalysator, 

"N 

VSG, . in " XCO, SG (Uco - AC02 ) 
rm, bû  ̂= ml . (NTP) 

mKat. min " g 
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VSG, ein Eintretender Synthesegasstrom (NTP) 

XCO, S G Molenbruch des CO im Synthesegas 

mKa t Masse des zur Reaktion eingesetzten Katalysators 

5.1.2 Ak t i v i t~ t  ausgew~hlter Katalysatoren 

5.1.2.1 Einflu8 des Mangangehaltes der Katalysatoren auf ihre 

Ak t iv i t~ t  

Betrachtet man die Reaktionsgeschwindigkeit des CO-Verbrauchs 

f~Jr die Bildung organischer Verbindungen rm, COa]s MaB f{Jr die 

A k t i v i t ~ t  in Tabelle 4, so besitzen die Katalysatoren 15 und 

27 mit ger ingen Manganantei len die gr~Bere A k t i v i t ~ t  

(rm,CO = 50,1 ml/g • rain und rm,CO = 35,1 ml/g • m. in). Sowohl 

die CO-Ums~tze als auch die Ausbeuten an organischen Produkten 

und Kohlendioxid sind bei den Versuchen mit den Katalysatoren 

15 und 27 am h~chsten. 

Bei den Katalysatoren 28, 30, 32 mit hohem Mangananteil werden 

nur geringe Unterschiede bei den Reaktionsgeschwindigkeiten 

und den CO-Ums~tzen beobachtet. Die re la t i v  hohen CO-Ums~tze 

und Ausbeuten an organischen Produkten sowie Kohlendioxid beim 

Versuch 32.2 lassen sich mit der kleinen Raumgeschwindigkeit 

(RG : 125 h - l )  erkl~ren. 

Der t i t a n h a l t i g e  Katalysator i s t  bei der Synthesetemperatur 

yon 250 oC inakt iv,  es wurde kein Kohlenmono×id umgesetzt. Bei 

der Synthesetemperatur 300 oc wurde ein CO-Umsatz von 40,8 % 

erreicht. 

5.1,2.2 Einf]u8 der Reduktionsbedingungen auf die Katalysa- 

t o rak t i v i t 6 t  

Betrachtet man in Tabelle 5 die Reduktionstemperatur (275 °C 

und 375 oC) in Hinblick auf die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit 
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(rm,CO) so f ~ l l t  auf, dab die Katalysatoren l ,  3, 4 etwas 

aktiver sind, wenn sie bei 275 °C reduziert wurden. Vergleicht 

man die Reduktionsgrade der Katalysatoren 1 und 3 so f inder  

man ~hnliche Werte (32,2 %, 30,1%, und 33,6 %, 35,0 %). Die 

deutlich h~heren Reduktionsgrade (86,4 und ?0,9) beim Kataly- 

sator 4 sind auf deren Kupfergehalt zurUckzuf~hren. 

Die Reduktionsgrade der Katalysatoren stehen n icht  in einem 

direkten Zusammenhang mit ihrer Akt iv i t~t .  Vergleicht man die 

CO-Ums~tze yon Versuch 7.1 und Versuch 8.1 so finder man beim 

Katalysator 3 einen h~heren CO-Umsatz (94.8~) t ro tz  geringerem 

Reduktionsgrad (33,6 %) gegen~ber dem kupferhaltigen Katalysa- 

t o t  4. 

5.1.2.3 EinfluB unterschied]icher F~llungsbedingungen auf die 

Katalysatorakt iv i t~t  

Beim Vergleich der Katalysatoren 6, 8, 9 in Tabelle 6, die 

durch F~llung aus L~sungen untersch ied l icher  Konzentration 

erhalten wurden, f inder  man keinep eindeutigen Einf lu8 auf 

ihre Akt iv i t~t .  

Sowohl die CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten als auch die Ausbeu- 

ten an organischen Produkten und CO 2 sind bei den Versuchen 

iO, 12 und 13 ~hnlich groS. Der Katalysator 8 weist einen 

etwas h~heren CO-Umsatz (Uco = 77,2 ~) auf, dies kann aber 

auch auf den etwas h6heren Kaliumanteil zurUckgefUhrt werden. 

In bezug auf den pH-Wert der F~llung bes i t z t  Katalysator 6 

gegenUber Katalysator 5 eine h~here CO-Verbrauchsgeschwin- 

digkeit, einen h~heren CO-Umsatz und hBhere Ausbeuten an orga- 

nischem Produkt und CO 2, Die Abh~ngigkeit i s t  nicht eindeutig, 

da sich beide Katalysatoren in den Mangan-, Kupfer- und Kali- 

umgehalten unterscheiden. 
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5.1,2.4 EinfluB verschiedener Syntheseparameter auf die Kata- 

lysatorakt iv i t~ten 

Die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit in Tabelle 7 s t e i g t  beim 

Katalysator 29 deutlich mit zunehmendem Druck bei 235 oC an, 

dies g i l t  ebenso fur  den CO-Umsatz und die Ausbeuten an CO 2 

und organischem Produkt. Vergleicht man die CO-Verbrauchsge- 

schwindigkeiten bei 10 bar (rm, CO = 5,76 ml/g • min) und bei 

20 bar (rm, CO = 5,97 ml/g • min) des Katalysators 31 bei 

250 oC miteinander, so f i nde t  man eine geringe Erh~hung der 

CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten mit zunehmendem Druck. Die CO- 

Ums~tze bleiben etwa gleich, w~hrend die Ausbeuten an organi- 

schen Verbindungen mit zunehmendem Druck deutlich ansteigen. 

Die C02-Ausbeute nimmt mit zunehmendem Druck ab. 

Beim Katalysator 30 wurde die Raumgeschwindigkeit ge~ndert, 

wobei die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit zunimmt, Die CO-Ums~tze 

und die Ausbeuten an organischen Produkten und CO 2 nehmen mit 

abnehmender Raumgeschwindigkeit zu. 

5.1.2,5 Katalysator fur  Anfangsselektivit~tsversuche, die bei 

verschiedenen Temperaturen durchgef~hrt wurden 

Mit Katalysator 15 wird bei 220 °C nur ein geringer CO-Umsatz 

(unter  10 %) e r re i ch t ,  siehe Tabelle 8. Die CO-Verbrauchsge- 

schwindigkei t  nimmt erwartungsgem~B mit der Temperatur zu, 

wobei der Wert beim Versuch 17.2 l e i c h t  Uberh{Jht i s t .  Dieser 

Wert (rm, CO = 65,9 ml/g • rain) l~Bt sich auf eine ab]aufende 

Reduktion (Aktivierung) des Katalysators zurUckfUhren. 

Die CO-Ums~tze und die Ausbeuten an Kohlenwasserstoffen nehmen 

bei den Versuchen 17.3; I?.4; 17,5 mit zunehmender Temperatur 

z u ,  
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5.2 1-01ef inse lek t iv i t~ t  

Olefine mit endst~ndiger Doppelbindung sind wertvol le Produkte 

der Fischer-Tropsch-Synthese. An E isen-Mat r i x -Ka ta lysa to ren  

mit hohen Mangananteilen k~nnen sie als Prim~rprodukt erhalten 

werden. 

Das Bild 18 ze ig t  fu r  den Versuch 17.2 den e - O l e f i n a n t e i l  in 

der Summe der n-Olefine gleicher C-Zahl im Zeitraum des Ver- 

suchsbeginns. Zu sehen ist ,  dab der e-Olef inante i l  im s ta t i o -  

n~ren Zustand (nach 50 h) ~ber den betrachteten C-Zahlbereich 

nahezC konstant i t t .  Zu Versuchsbeginn i s t  der ~-Olef inante i l  

re la t iv  niedrig. 

Zur Charakterisierung der l-Olefinselektivit~t dienen die Bewertungsgr~Ben 

BWol,lin, pri m, BWol,iso m und Ma, ol,lin, prim, Cl O. BWol,lin, prim beschreibt 
den mittleren molaren Antei] der linearen ~-Olefine an der Summe der 

n-Olefine im Bereich C 4 his C 6. Bei Vorliegen yon Prim~rselektivit~t sind 

fast alle Olefine in C 4 bis C 6 solche mit endst~ndiger Doppelbindung und 

die Bewertungsgr~Be hat den Wert Eins. 

6 
M 

n=4 a ,o l , l i n ,p r im ,  n 
= I00, in % BWol , l in ,p r im 6 

~ M 
n=4 a , o l , l i n , n  

Ma,o l , l i n ,n  i s t  der molare An te i l  der geradkett igen O]ef ine 

der C-Zahlfraktion n, bezogen auf die Summe der Kohlenwasser- 

stoffe gleicher C-Zahl. 

Mit  Ma ,o l , l i n ,  prim, Cl O, dem molaren Ante i l  der ] inearen ~- 

Olefine an den CIO Kohlenwasserstoffen und BWol, l in,pri m er- 

h~It man die BewertungsgrBBe BWol,iso m 



M a , o l ,  l i n , p r i m  TCIO . I 0 0  
BWol, isom M BW a,o ] ,  l i n ,C lO o l , l i n , p r i m  

Da mit zunehmender C-Zahl die Sekund~rreaktion der Doppelbin- 

dungsisomerisierung begUnstigt wird, l~Bt diese GreBe erken- 

nen~ wenn im System die Prim~rselekt ivi tBt fur die a-Olefine 

sich durch sekund~re Doppelbindungsverschiebung zu erniedrigen 

beginnt. Die u-Olef in-Pr im~rse]ekt iv i t~t  i s t  ein kinetisches 

Merkmal fur Matrixkatalysatoren. Mit diesen Bewertungsgr~Ben 

]~Bt sich die ~atrixwirkung kennzeichnen. 
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Bild 19: Molarer a - O l e f i n a n t e i l  an der Summe der n-Olef ine 

gleicher C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei 

einer Synthesetemperatur von 250 oC (Versuch 17.2) 

FUr Produkte, die mit Mat r lxkata lysatoren erhalten werden, 

errechnet man Werte nahe I. 



63 

5.2.1 Einflu8 der Katalysatorzusammensetzung 

In Tabelle 9 sind neben den Syntheseparametern die Bewertungs- 

gr6Ben fur  die l - O l e f i n s e l e k t i v i t ~ t  in Abh~ngigkeit yon der 

Katalysatorzusammensetzung aufgefi~hrt. Um den Antei l  von 

~ - O l e f i n e n  in der C ] o - F r a k t i o n  zu besch re iben  i s t  

Ma, o l , l i n ,  prim,Cl 0 angegeben. Vari iert  wurde der Mangangeha!t 

von 279 Massenteilen (Kata lysator  17, Versuch 16) bi.~ 1073 

Massenteile (Katalysator 32, Versuch 28) bezogen auf I00 Mas- 

senteile Eisen. Mit aufgefUhrt sind Ergebnisse, die mit einem 

Eisen-Titan-Kata]ysator erhalten wurden. 

Die gr~Bte l 'O le f i nse lek t i v i t ~ t  wird mit Katalysator 30 (lO0 

Fe - 877 Mn) erre icht .  Der Ante i l  der ] inearen 1-Olefine in 

der C]o-Fraktion betr~gt Uber 70 Mol-%. Die hohen Werte yon 

BWol , l in ,p r i  m = 98,1 und BWol,iso m = 1,02 zeigen, dab keine 

sekund~re Doppelbindungsisomerisierung (die mit zunehmender 

C-Zahl beg~nstigt wird) s ta t t f indet .  Der Eisen-Titan-Katalysa- 

tor  (Versuch 5.2, Katalysator I )  ergab keinen Na t r i xe f fek t ,  

die Werte fur BWol,lin,pri m und BWol,iso m liegen mit 74 bzw. 

0,5 niedrig und kennzeichnen eine ausgepr~gte Doppelbindungs- 

isomerisierung im SysteM. Fas t  90 % der linearen Olefine in 

der Clo-Fraktion tragen die Doppelbindung in B-Stellung. 

5.2.2 Einflu8 der Reduktionsparameter 

Setzt man Eisen-Mangan-Katalysatoren Kupfer als Reduktionspro- 

motor zu, zeigen diese Katalysatoren keinen ausgepr~gten Ma- 

t r i xe f fek t .  Beispielsweise i s t  bei Versuch Nr. 9, in Tabelle 

I0 K a t a l y s a t o r  5; I00 Fe - 340 Mn - 1,3 K20 - 47 Cu 

BWol,lin,pri m gleich 93,6 % und BWol,iso m = 0,83. _ 

Wird der Mangangehalt in diesen kupferhaltigen Katalysatoren 

erh~ht, so wird die Bindungsisomerisierung zunehmend begun- 

st igt .  Dies is t  die Umkehrung des Verhaltens yon Katalysatoren 

ohne Kupferanteil. 
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So f inder man mit Katalysator 9 (Versuch 13), der den gleichen 

Mangananteil wie Katalysator  30 (Versuch 31.I, Tabelle 9) 

enth~it, bedeutend geringere Pr im~rselekt iv i t~t .  BWol,lin, pri m 

gle ich 63,2 % (gegenUber 98,1 %), BWol,iso m g le ich 0,26 
(gegenUber l, 02). 

Wie we i te r  unten gezeigt wird,  beschleunigt ein Zusatz yon 

Kupfer die sekund~re Olefinhydrierung im System und die bier 

bet rachtete O]efindoppelbindungsisomerisierung i s t  mit der 

Sekund~rhydrierung verknUpft, indem sie Uber das gleiche che- 

misorbierte Zwischenprodukt verlaufen. 

Eine Erh6hung der Reduktionstemperatur hat neben anderen 

Effekten wie Steigerung des CO-Umsatzes und der Ausbeute auch 

Auswirkungen auf die l -O le f i nse lek t i v i t ~ t .  Bei den Versuchen 

5.1 und 5.2 mit dem Eisen-Titan-Katalysator erh~It  man durch 

die Erh6hung der Reduktionstemperatur h~here Werte fur  

BWol,lin,prim, BWol,iso m (Tabelle I0). 

5.2.3 Einflu8 der Syntheseparameter 

In Tabel le I I  sind die E in f l~sse yon Syntheseparametern auf 

die l -O le f i nse lek t i v i t ~ t  der CO-Hydrierung dargeste l l t .  In der 

Versuchsreihe 30 wurde der Synthesedruck bei konstant gehalte- 

ner Raumgeschwindigkeit und Temperatur var i ie r t .  Dadurch erge- 

ben sich unterschiedliche ef fekt ive Verweilzeiten der Edukte 

und Produkte im Reaktor, die ~ich auf die S e l e k t i v i t ~ t  der 

Umsetzung auswirken. So nimmt bei abnehmendem Synthesegasdruck 

bzw. k~rzerem Tef f die Ausbeute an ~-Dlefinen zu und die Werte 

BWol, l in,  prim und BWol, iso m erhBhen s ich.  Insbesondere 
BWol,iso m i s t  eine sensitive BewertungsgrBSe fur die Olefinse- 

kund~risomerisierung. Die l -O le f inante i le  in der Clo-Fraktion 

erh~hen s ich yon 37,4 Mol-% bei Te f f  g l e i c h  580 s auf 

69,5 Mol-% bei Tef f yon 145 s. Dies l i e g t  auBer an der abneh- 

menden Olefinisomerisierung auch an der abnehmenden sekund~ren 
Olefinhydrierung. 
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Die ~nderung der Verweilzeit (Versuche 31.1, 31.2, 31.3) wirkt  

im vorliegenden Fall nicht stark auf die ~-Olef inse lekt iv i t~ t .  

DaB der Reaktionsdruck einen groSen EinfluB auf die : -O le f in -  

selektivitBt hat, erkennt man auch aus den Versuchen 32.1 und 32.2. 

Die Versuchreihe 17 wurden zur Bestimmung der Anfangsselekti- 

v i t~ t  der Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung durchgef~hrt. Die in 

Tabelle I I  aufgefUhrten Daten beziehen sich auf den station~- 

ten Zustand nach einer Synthesedauer yon mindestens 50 Stunden, 

Aufgrund der niedrigen Reaktionstemperatur yon 220 oc war bei 

Versuch 17,1 die Kohlenwasserstoffausbeute gering, so dab 

keine Bewertung der 1 - O l e f i n s e l e k t i v i t ~ t  m~glich war .  Die 

Ergebnisse der weiteren Versuche dieser Reihe zeigen, dab die 

Synthesetemperatur in diesem Fall keinen erkennbaren Einflu8 

auf die 1 - 0 1 e f i n s e l e k t i v i t ~ t  hat. Das bedeutet, dab dieser 

Kata lysator  auch bei r e l a t i v  hoher Reaktionstemperatur noch 

n icht  merklich die Olefindoppelbindungsisomerisierung be- 

schleunigt, 

5.3  S e l e k t i v i t E t  der Kohlenoxidumsetzung zu O l e f i n e n  

Die Produktkohlenwasserstoffe der CO-Hydrierung an Eisen- 

Matrix-Katalysatoren bestehen zu groBen Anteilen aus Olefinen. 

In den Bildern 20 und 21 i s t  be i sp ie l ha f t  die molare O le f in -  

ausbeute Uber der C-Zahl fur  die Versuche 31 und 32 aufge- 

zeichnet. Diese Olefinverteilungen lassen sich in vielen F~l- 

len als zwei lineare Bereiche mit unterschiedlicher Steigung 

der Geraden ann~hern, der Schnittpunkt nC, inters, o I der Gera- 

den ] i eg t  bei Mat r ixka ta lysatoren bei r e l a t i v  hoher C-Zahl 

oder die ganze Verte i lung l~Bt sich mit nur einer Geraden 

ann~hern (Bild 21). 

Mat r ixkata lysatoren ergeben einen hohen O le f i nan te i l  in der 

Fraktion der C2-Kohlenwasserstoffe , angezeigt durch einen 

groBen Wert fur Ma,ol,C 2 
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Ma,ol,C 2 = molarer Ole f inante i l  in der Fraktion der C2-Kohlen- 

wasserstoffe 

mole C 2 - O l e f i n e  
Ma,o l ,C2 = ~ mole C 2 - K o h l e n w a s s e r s t o f f e  I00,  in % 

Durch die BewertungsgrBSen BWsH 1 und BWsH 2 wird die sekund~re 

Hydrierung der Olefine erfaSt. 

BWsH 1 = Quotient der Molanteile an Olefinen in den C2-Kohlen- 

wassers to f fen zu den Molante i len an Olef inen in C 3- 

Kohlenwasserstoffen. 

M a. olTC2 
BWsH1 = 'M" 

a,ol,C3 

BWsH 2 = Quot ient der Strecken Y2 zu Y1 bei der C-Zahl 14 

(siehe Bi ld 20) in der Auftragung des O l e f i n a n t e i l s  

gegen die C-Zah1. 

Berechnen kann man BWsH 2 Uber d ie  8e radeng le i chung  

M a~o lvC l4  
BWsH2 = 14m + b 

S 

m s Steigung der Geraden im Bereich (n = 3 bis n = 7) 

b . Achsenabschnitt 

Ma,ol,Cl¢ Molarer Antei l  der Olefine in den Cl4-Kohlenwasser- 

stoffen 

BWsH 2 g e s t a t t e t  Aussagen Uber das AusmaB der sekund~ren 

Hydrierung der Olefine mit r e l a t i v  hoher C-Zahl (Cl4-Olefine) 

durch Bezug auf den Olefingehalt in den C 3- bis C7-Fraktionen. 
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Die Bewertungsgr~Se BWo/p, l fur die Olef in/Paraf f in-Selekt iv i -  
t~t is t  def in ier t  als 

-Alg(Mo/Mp) 
n 

BWo/p ,1  = ~n lO00  

BWo/p,1 

Ig(Mo/Mp)n 

An 

nC, inters 

Steigung der Geradengleichung im vorderen Kurven- 

t e i l  (Bild 22) (kennzeichnet Prim~rselekt ivi t~t) 

Logarithmus des molaren 01efin/Paraff in- Verh~It- 
nisses bei der C-Zahl n 

C-Zahlbereich 

Schnittpunkt der Geraden BWo/p, l und BWo/p, I, 

BWo/p, 2 ist  fur den zweiten linearen Kurvenbereich, 

analog wie BWo/p, I, def in ier t  (kennzeichnet Sekun- 
d~rhydrierung) 

o 
X 

t~n 

1- 

O_ 

-1- 

C-Zah[ 

BWo/P, 1 

I 
Bild 2Z: Logarithmus des molaren n-Olefin/n-Paraff in-Verh~It- 

hisses Uber der C-Zahl fur Versuch 30 
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5.3.1 EinfluB der Katalysatorzusammensetzung 

In Tabelle 12 is t  die Bewertung der Olefin/Paraff in-Selekti- 

v i t ~ t  fur verschiedene Eisen-Mangan-Katalysatoren sowie fur 

einen Eisen-Titan-Katalysator zusammengestellt. Die mit diesen 

Katalysatoren erhaltene Pr im~rse lek t iv i t~ t  i s t  dutch einen 

hohen Ethenanteil und einen nur geringen Abfall der Olefinse- 

l ek t i v i t~ t  fiber einen weiten C-Zahlbereich gekennzeichnet. 

Die gr~Bte Olef inselekt ivi t~t in C 2 erh~It man mit den Kataly- 

satoren 15, 30 und 32 mit 84 Mol-Z, 82 Mol-% und B3 Mol-%. 

Die Nachhydrierung der primer gebildeten Olefine ist, wie die 

Werte yon BWsH 1 und BWsH 2 best~tigen bei diesen Katalysatoren, 

nur yon untergeordneter Bedeutung, Katalysator 30 l i e fe r t  ein 
reines Prim~rprodukt. 

Der niedrige Weft yon BWo/p, 1 bedeutet, dab sich das Olefin 

/Paraffin-Verh~Itnis wenig mit der C-Zahl ~ndert. Der Schnitt- 

punkt nC, inters l iegt bei ]4,7, danach nimmt das Olefin/Paraf- 

fin-Verh~Itnis geringfUgig ab, BWo/p, 2 steigt auf 54 an (Ver- 
such 3].I, Katalysator 30). 

Gegen~ber dem Eisen-Titan-Katalysator liegen die Olefinselek- 

t iv i t~tswerte der Eisen-Hangan-Katalysatoren deutl ich h~her. 

So betr~gt Ma, ol,C 2 mit Katalysator I nur 3D Mo1-%, BWsH l und 

BWsH 2 liegen bei 0,41 bzw. 0,56, das Olefin/Paraffin-Verh~It- 

nis f ~ l l t  mit steigender C-Zahl stark ab. entsprechend den 
hohen Werten fur BWo/p, 1 und BWo/p, 2. 

5.3.2 EinfluB der Reduktionsparameter 

Ein Kupferzusatz zum Eisen-Mangan-Katalysator erniedrigt die 

Selekt ivi t~t der Olefinbildung und begUnstigt die Paraff inbi l -  

dung entsprechend, Der Olef inantei l  in C 2 l i eg t  zwischen 69 

Mol-% bei dem Katalysator mit 340 Mangananteilen und 24 Mo1-% 

bei 854 Mangananteilen und I00 Eisentei le (Versuche 9 bis 
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13). Die Bewertungsgr~Sen BWsH l u n d  BWsH 2 zeigen, dab wegen 

des Kupferzusatzes kein prim~res Produkt erhalten wird und 

die Olefinnachhydrierung ebe~so wie die Doppelbindungsisomeri- 

sierung (Abschnitt 5.2.2) begUnstigt is t .  

Die Zugabe yon Kupfer zu Eisenkatalysatoren ergibt  (ohne Mn) 

ebenfalls eine ausgepr~gte Absenkung der O l e f i n s e l e k t i v i t ~ t .  

Ma.ol,C 2 e r n i e d r i g t  sich yon 76 Mol-% bei Versuch 7.2 zu 

6 Mol-% bei Versuch 8.2 (Tabelle 13). Das O l e f i n / P a r a f f i n -  

Verh~Itnis nimmt mit steigender C-Zahl stark ab, ein Schnitt- 

punkt nC. inters l ieg t  nicht vor. 

Durch ErhShung der Katalysatorreduktionstemperatur e rz ie l t  man 

bei der CO-Hydrierung h5here Olef inse lekt iv i t~ t .  Die Olef in- 

ausbeute bei Versuch 5,1 (Reduktionstemperatur 275 °C) l i eg t  

n iedr iger  als bei Versuch 5.2 (Reduktionstemperatur 375 oc). 

Wie aus dem Vergleich der Werte BWsH lund  BWsH 2 fur die beiden 

Versuche zu sehen ist ,  wird die Ak t i v i t~ t  des Katalysators fur 

die sekund~re Olefinhydrierung durch die h6here Reduktionstem- 

peratur herabgesetzt, 

5.3.3 EinfluB der Syntheseparameter 

Mit steigendem Reaktionsdruck und zunehmender Verweildauer der 

Produkte im Reaktor erh6ht sich die Wahrschein l ichkei t  zur 

sekund6ren Hydrierung der Olefine. Bei den Versuchen der Reihe 

30 (Tabelle 14) nimmt mit fallendem Synthesedruck und abneh- 

mendem %elf die Olefinausbeute in C 2 yon 55 Mol-% auf 79 Moi-% 

zu, die sekund~re H y d r i e r a k t i v i t ~ t  (BWsH 1 und BWsH2) ab. Der 

Einf|uB der Raumgeschwindigkeit auf die Zusammensetzung der 

Produkte i s t  n icht  so gro8 wie der DruckeinfluB. Ma,ol,C 2 

~ndert sich von Versuch 31.2 zu Versuch 31.3 um 4 Mol-%, bei 

den Versuchen 32.1 und 32.2 um 9 Mol-%. Das O l e f i n / P a r a f f i n -  

verh~I tn is  ~ndert sich bei den Katalysatoren bis zu hohen C- 

Zahlen nur wenig, die BWo/p,l-Werte liegen zwischen 13 und 41, 

nC, inters" zwischen 12 und 15, 
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Bild 23: 01efinanteil in den C-Zahlfraktionen nach verschiede- 

nen Synthesezeite-n bei einer Synthesetemperatur von 

250 oC (Versuch 17:2) 
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Bild 24: 01efinanteil in den C-Zahlfraktionen nach verschiede- 

nen Synthesezeiten bei einer Synthesetemperatur von 
280 oC ( V e r s u c h  1 7 . 3 )  
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Bild 2 5 :  01efinantei l  in den C-Zahlfraktionen nach verschiede- 

nen Synthesezeiten bei einer Synthesetemperatur yon 

310 °C (Versuch 17.4) 
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Bild 26: 01efinantei l  in den C-Zahlfraktionen nach verschiede- 

nen Synthesezeiten bei einer Synthesetemperatur yon 

340 oC (Versuch 17.5) 
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Bild ZT: O l e f i n p r i m ~ r s e l e k t i v i t ~ t  BWsH 1 in Abhlingigkeit von 

der Versuchsdauer 

Katalysator :  lO0 Fe - 279 Mn - 12,4 K20, 

Druck: lO bar, H20/CO = 2, 

Raumgeschwindigkeit: 500 h -I  

Der "station~re Zustand" bei der Umsetzung von Synthesegas i s t  

bez~glich der Ole f inse lek t iv i tE t  nach einer Katalysatorlauf- 

ze i t  yon 50 Stunden im allgemeinen erreicht.  Die Bilder 23 - 

26 zeigen den Olef inante i l  in den C-Zahlfraktionen nach ver- 

schiedenen Synthesezeiten fur die Versuche 17.2 bis 17.5. 

Zu Beginn der Synthesegasumsetzung i s t  die Ole f inse lek t iv i tE t  

wegen ausgeprSgter OlefinsekundErhydrierung gering, besonders 

der Ethenanteil in der C2-Fraktion niedrig. Mit for tschrei ten-  

der Synthesedauer s t e l l t  sich das katalyt ische System s ta t i o -  

ner ein, und erreicht in etwa 20 h konstante Selektivit~tswerte. 
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Aus Tabelle 14 i s t  zu entnehmen, dab die Synthesetemperatur 

bei den aufgefUhrten Versuchen wenig EinfluB auf die Olefinse- 

l e k t i v i t ~ t  im station6ren Zustand hat. Ma, ol.C 2 i s t  bei allen 

Temperaturen gr~Ber als 80 Mol-%. die Nachhydrierung is t  wie 

bei den anderen Matrix-Katalysatoren eine untergeordnete Tei l -  

reaktion. 

Tr~gt man die BewertungsgrbSe BWsH 1 gegen die Ze i t  auf, so 

s ieht  man, dab bei n iedr iger  Synthesetemperatur der Endwert 

nach etwa einer Stunde Synthesedauer erreicht is t .  Bei 310 oC 

und 340 °C synthesetemperatur s t e l l t  sich der station~re Zu- 

stand etwas sp~ter ein (si~he Bild 27). 

5.4 Produktverteilung 

Zur Bewertung der Produktverteilung werden die Kettenverl~nge- 

rungswahrscheinlichkeit (pg) und der Extramethanwert herange- 

zogen. 

In der molaren Verteilung des organischen Produktes, logar i th- 

misch aufgetragen gegen die C-Zahl wird die Wachstumswahr- 

scheinl ichkei t  (Pg,oC, x) aus der Geradensteigung entnommen. 

! 

IgM n = nlg Pg,oC + IgK 

! 

M n Molarer AnLeil der C-Zahlfraktion n am Gesamtprodukt 

in % 

Pg,oC, x Kettenwachstumswahrscheinlichkeit mit x = I, 2, 3 f~r 

3 verschiedene C-Zahlbereiche 

n C-Zahl 

K Konstante 

Man erkennt in Bild 28 drei Bereiche unterschiedlicher Stei- 

gung. W~hrend Pg,oC, l und Pg,oC,2 nach der Theorie als Wachs- 

tumswahrscheinl ichkei ten anzusehen sind, wird Pg, oC,3 wahr- 

scheinlich durch einen anderen Effekt bestimmt. 
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nC, inters. ,  1 Schnittpunkt zwischen den beiden Geraden, Angabe 

in C-Zahl 

Die Bewertung des Methananteils an der Summe der Produktkoh- 

lenwasserstoffe er fo lgt  durch BWcl 

Ma,(1)/Ma,(2) 
BWcI : M a,(3) /Ma,(4)  

Ma(n) antei l ige Mole in % der C-Zahlfraktion n am Gesamtpro- 

dukt der Kohlenwasserstoffe. 

FUr BWcI > 1 l iegt  eine re lat iv  zu den Anteilen der C 2, C 3 und 

C4-Kohlenwasserstoffe zus~tzliche Methanbildung vor. 

5.4.1 Einflu8 der Katalysatorzusammensetzung 

Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten Pg,oC, l wird dutch den 

unterschiedl ichen Mangangehalt in den Matr ixkata lysatoren 

wenig beeinflu6t (Tabelle 15). Die Wachstumswahrscheinlichkeit 

Pg, oC,2 wird mit zunehmendem Mangananteil gr~Ber, das Produkt- 

spektrum wird zu l~ngerkettigen Kohlenwasserstoffen hin ver- 

schoben, der Schnittpunkt nC, inters" verlagert sich zu hBheren 

C-Zahlen. 

FEir den E isen-T i tan-Kata lysator  wurde eine geringere Wahr- 

sche in l i chke i t  des Kettenwachstums, Pg,oC, 1 = 0,59 und 

Pg,oC,2 = 0,65 gefunden, es entstehen bevorzugt kurzket t ige 

MolekUle. 

Die Bewertung des Methananteils durch BWcl ergibt ein unein- 

heitl iches Bild, eine Abh~ngigkeit vonder Katalystorzusammen- 

setzung is t  nicht zu erkennen. 
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5.4.2 EinfluB der Reduktionsparameter 

Kupfer als Zusatz zur Reduktionshilfe der Katalysatoren, 

beeinfluSt das Kettenwachstum fDr Kohlenwasserstoffketten 

nicht merklich. Vergleicht man die Versuche 9 und 10 (Tabelle 

16) mit den Versuchen 17.2 und 26 (Tabelle 15) ergeben sich 

bei ~hnlichen Eisen-Mangan-Verh~Itnissen der Katalysatoren fur 

BWCl und f~r die KettenWachstumswahrscheinlichkeit keine er- 

heblichen Unterschiede. 

Der Methangehalt bei den Versuchen I0 und 13 i s t  erh~ht, die 

BWcl-Werte liegen mit 1,47 und 1,41 in der gleichen Gr6Benord- 

nung wie bei den Versuchen 7.2 und 8.2, Auch hier sieht man, 

dab dutch den Kupferzusatz zu Eisen und zu Eisen-Matr ix- 

Katalysatoren die Methanausbeute in gleicher Weise erh5ht 

wird. 

Die beiden Versuche mit einem Ti tan-Katalysator zeigen, dab 

mit geringerer Reduktionstemperatur IBngerkettige Produkte zu 

erzielen sind. 

5.4.3 Einflu8 der Syntheseparameter 

Mit abnehmender Raumgeschwindigkeit erniedrigt sich der Wer~ 

fur das Extramethan BWcI bei den Versuchen 31 vonl,25 auf 

l , l l .  GleichfSrmig mit sinkendem BWCI geht auch die Ketten- 

wachstumswahrscheinlichkeit Pg, oC,2 zu kleineren Werten. Prin- 

z ip ie l l  das gleiche Ergebnis erh~It man durch die Versuche 32, 

Hier wird mit fallendem Druck BWcI k le iner  und die Ketten- 

wachstumswahrscheinlichkeiten Pg,oC, I und Pg,oC,2 sowie 

nC, inters,  nehmen zu (Tabelle 17). 

Die Versuche 17 wurden zur Bestimmung der Anfangsselektivit~t 

der Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung durchgefUhrt. 

Im station~ren Zustand sind Kettenwachstumswahrscheinlichkei- 

ten Pg, oC, l und Pg, oC,2 am gr~Bten (Reaktionstemperatur 340 oC). 
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Bild 28: Logarithmische molare Produktverteilung ~ber der 

C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer 

Synthesetemperatur yon 2S0 oC (Versuch 17.2) 
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Bild 29: Logarithmische molare Produktverteilung fiber der 

C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer 
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Bild 30: Logarithmische molare Produktverteilung Ober der 

C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer 

Synthesetemperatur yon 310 oc (Versuch 17.4) 
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Bild 31: Logarithmische moiare Produktverteilung Uber der 

C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer 

Synthesetemperatur yon 340 oc (Versuch 17.5) 
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Die Bilder 28 his 31 zeigen die Ausbildung der Produktvertei- 

lung in Abh~ngigkeit yon der Reaktionsdauer. 

Die logar i thmische molare Produktvertei lung ~ndert sich bei 

allen Synthesetemperaturen nach ca. I Stunde nur noch gering- 

fUgig. Die Werte fur  Pg, oC, l und Pg,oC,2 bleiben danach Uber 
der Versuchsdauer konstant. 

FUhrt man die Synthese l~ngere Zei t  durch, so s ieht  man, dab 

sich die Wachstumswahrscheinlichkeiten Pg,oC, l und Pg,oC, 2 

langsam angleichen. Mit dem Ma t r i x ka ta l ysa to r  100 Fe 560 Mn 

33 K20 wurde die Synt;.:se EJber 45 Tage durchgefUhrt (Versuch 

26). Die Ausbeute an orgaF, ischem Produkt in der Ampullenge- 

samtprobe ~nderte sich zwischen dem 22sten und 37sten Tag nach 

Synthesebeginn nur geringfiigig. W~hrend ~.u, oC, l gleich bleibt,  

~ndert sich Pg,oC,2 yon 0,81 auf 0,74. Der Schnit tpunkt 

nC, in ters"  en t f~ l l t .  
i • , ,  

I 
. .J 
0 0 

- I  

Pg,0C,1 

Pg.oC,2  

nc, inters.,1 -"m - " "  -% 
i 

-0 5 10 15 20 

C-ZAHL 
Bild 3Z: Logarithmische molare Ver te i lung der organischen 

Produkte fur verschiedene Katalysatorlaufzeiten, Ver- 

such 26 : I00  Fe - 560 Mn - 33 K20 

0 Nach 22 Tagen Katalysator laufzei t  

[ ]  Nach 37 Tagen Katalysator laufzei t  
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5.5 Verteilung der Monomethylisomeren 

Bei der Fischer-Tropsch-Synthese mit eisenhaltigen Katalysato- 

ren besteht der verzweigte Anteil der Produktkohlenwasserstof- 

fe im wesentlichen aus Monomethylisomeren. Zur Bestimmung der 

Anteile der monomethylverzweigten Produktkohlenwasserstoffe in 

der jeweiligen C-Zahlfraktion wurden die Syntheseprodukte der 

Versuche (30.1), (30.2), (30.3) und (32.2) ausgew~hlt. 

In den Abbildungen 33 und 34 sind f~r die Produkte der ausge- 

w~hlten Syntheseversuche die Ergebnisse der Vors~ulenhydrie- 

rung dargestellt .  Die gezeigten Verl~ufe lassen sich wie fo lg t  

charakterisieren, 

l ,  Der Antei l  des 2-Methylbutans l i e g t  ungef~hr doppelt so 

hoch wie der des 2-Methylpropans, Der weitere Verlauf der 

Kurve fur die 2-Methylisomeren is t  zun~chst von einem ste i -  

fen Abfal l  gekennzeichnet, der sich erst bei C7/C 8 ab- 

f lacht.  

2. Bei den Isomeren mit weiter inn~n liegender Methylgruppe 

(allgemein an Position x) ergibt sich beim Ubergang yon der 

C-Zahl 2x auf 2x + l keine derar t ige Verdoppelung des 

Ante i ls ,  stattde~sen ] i eg t  nur ein geringer Anstieg mit 

nachfolgender, langsamer Abnahme vor. 

3, Die Anteile der 2- und 3-Methylisomeren sind n~herungsweise 

gleich groB und liegen deut l i ch  Uber den der Ubrigen 

Isomeren. 

4, Vergleicht man die Kurven im Bild 33 miteinander, so f indet 

man ein Anwachsen der Anteile der Isomeren mit innenliegen- 

der Methylverzweigung bei Druckerniedrigung. 
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Bild 34: Molare Anteile der monomethylverzweigten Aliphaten in 

den C-Zahlfraktionen als Funktion der C-Zahl fur den 

Syntheseversuch (32.2) 

5.6 Alkoholselekt ivi t~t 

In den Bildern 35 -  38 sind fur vier ausgew~hlte Versuche die 

logarithmischen molaren Anteile der n-Alkohole am Gesamtpro- 

dukt als Funktion der C-Zahl aufgetragen. Bei drei Versuchen 

l iegt  ein dber den ganzen C-Zahlbereich l inearer Ver!auf der 

Kur~e mit re lat iv  steilem Abfall vor, Es handelt ~ich hierbei 

um die in den Bildern 35 und 36 dargeste l l ten Versuche 30.2 

(p = 30 bar) und 31.I (RG = 500 I /h)  sowie um Versuch 32.1 

(p = 20 bar) also um die Versuche bei jewe i l s  h~herem Druck 

bzw. h~herer Raumgeschwindigkeit, Al le and~.ren Kurven ent- 

sprechen in ihrem Verlauf dem in den Bildern 3? und 38 wie- 

dergegebenen Typ, d. h. sie weisen bis etwa C5/C 6 einen linea- 
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ren und steilen Abfall au~ mit nachfolgendem Obergang zu einer 

flacheren, g le ichfa l ls  n~herungsweise linearen Abnahme. 

Daneben fa l l en  auch die fur Fe-Kontakte typischen r e l a t i v  

niedrigen Methanolanteile auf. 

I m.S 
_1 
C::) 

~ . ~  

_.1 

j -O. 5 

W 
t-- 
Z -1 .  
<:  
J 

"T 
0 

• -J -2.  ;~ 
<C 

[ 3  " ' ' 

0 , 5 2  

1 3 5 7 g 1% ~3  

C-ZAHL 

B i l d  35: L o g a r i t h m i s c h e  molare A n t e i l e  der n - A ! k o h o l e  am Ge- 

s a m t p r o d u k t  f ~ r  Versuch 30.1 
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Bild 36: Logarithmische molare Anteile der n-A]kohole am Ge- 

samtprodukt fur Versuch 31.1 
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Bild 37: Logarithmische molare A. te i le  der n-A1kohole am Ge- 

samtprodukt fur Versuch 3P..I 
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B i l d  38: Logarithmische molare Anteile der n-Alkohole am Ge- 

samtprodukt fur Versuch 30.2 

Betrachtet man die Bilder 35 - 38 so finder man eine deutliche 

Abh~ngigkeit der Werte fSr Pg,alc,lund Pg,alc,2 yon den 

Reaktionsbedingungen. Mit sinkendem Druck und abnehmender 

Raumgeschwindigkeit nimmt Pg, a lc , l  ab, w~hrend Pg,alc,2 an- 

w~chst, was insofern konsistent is t ,  als bei den Versuchen mit 

dem h~chsten Druck und der gr~Sten Raumgeschwindigkeit 

Pg,alc, 1 und Pg, alc,2 zusammenfallen und ein e inhe i t l i ch  l i -  

nearer Verlauf entsteht. Insgesamt gesehen l i eg t  Pg, alc, 1 aber 

mit Werten zwischen 0,4 und 0,6 deut l ich unter dem fSr das 

Gesamtprodukt im Anfangsbereich ge l tenden Wert yon etwa 0,7, 

w~hrend Pg, alc,2 - sofern vorhanden - mit Werten zwischen D,7 

und 0,8 darUber l iegt. 

Die gefundenen Geradensteigungen unterscheiden sich deutlich 

von denen der Produktkohlenwasserstoffe. Die Pg, oC, i-Werte der 

Kohlenwasserstoffe z. B. liegen Uber 0,6. 
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6 ANFANGSSELEKTIVIIkT 

6.1 E i n f ~ h r u n g  

Die ze i t l ichen ~nderungen der Se lek t i v i t~ t  und der A k t i v i t ~ t  

zu Synthesebeginn unter BerUcksichtigung der Koh lensto f fab-  

scheidung auf dem Katalysator wurden untersucht. 

6.2  V e r s u c h s p a r a m e t e r  

Es werden fUnf Versuche (Versuchsreihe 17) besprochen, bei 

welchen die Synthesetemperatur yon 220 oC in 30 oC-Schritten 

bis auf 340 °C gesteigert  wurde. 

Alle anderen Bedingungen der Katalysatorvorbehandlung und der 

Synthese wurden konstant gehalten, der Reaktionsdruck betrug 

I0 bar, die Raumgeschwindigkeit 500 h - I  und die Synthesegaszu- 

sammensetzung H2/CO = 2. 

Es wurde de r  K a t a l y s a t o r  15 (Fe : Mn : K20 = 100 : 279 : 12 ,4 ;  

in M a s s e n t e i l e n )  m i t  der  d r e i f a c h e n  Menge an Quarz v e r m i s c h t  

e i n g e s e t z t .  

V e r s u c h s p a r a m e t e r :  

Temperatur 

T (oc) 

Trocknung 350 

Reduktion 350 

Synthese 220 ÷ 340 

Druck Raum= 

geschwindigkeit 

RG (h-l) p (bar) 

I0 

I0 

I0 

1000 

1000 

500 

Dauer 

t (h) 

10 

50 - 72 ~ 

50 

Gasart 

N2 

H2 
H2/CO - 

Es wurde so lange reduziert bis kein weiteres Reduktionswas- 

set mehr nachweisbar war. 
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6.3  K o h l e n s t o f f b i l a n z e n  in  A b h ~ n g i g k e i t  v o n d e r  Versuchsdauer  
i 

Die B i l d e r  39 - 43 b e s c h r e i b e n  den z e i t l i c h e n  V e r l a u f  der  

Kohlenstoffstr~me. 

Bei 220 oc Reaktionstemperatur (Bild 39) i s t  die Reaktionsge- 

schwindigkeit noch klein (~ber 90 C-% unumgesetztes CO). 

Verg le icht  man die Bi lder  40 - 43 so f i nde r  man folgende 

AbhEngigkeiten: 

- Anstieg des CO-Umsatzes mit der Temperatur 

- Anstieg der Ausbeute an organischen Verbindungen und Anstieg 

der C02-Ausbeute mit zunehmender Synthesetemper:tur 

- Sowohl bei 250 oc Reaktionstemperatur (B i ld  40), als auch 

bei 280 oC Reaktionstemperatur durchIEuft die Rest-CO-Kurve 

ein Maximum bei lO Minuten und nimmt dann ab. Die Abnahme 

deutet darauf hin, dab der Katalysator w~hrend der Synthese 

ak t i v ie r t  wird. 

Bei 250 oC Reaktionstemperatur (Uco = 80,3 %) nach 50 

Stunden Laufzeit is t  der Katalysator besonders aktiv, 

- VollstEndiger CO-Umsatz wird w~hrend der ersten 5 - 7 Minu- 

ten (bei 280 °C (Bi ld  41), 310 °C (Bi ld  42), 340 oC (Bi ld 

43) erhalten. 

- Eine r e l a t i v  f lache Summenkurve wurde bei 310 oC (Bi ld  42) 

und 340 oc (Bild 43) erhalten, dies entspricht einer re la t i v  

langen Kohlenstoffabscheidung. 

Der "stationEre Zustand" wird mit zunehmender Synthesetempera- 

tur sp~ter erreicht. Die Fl~che zwischen der C02-Kurve und der 

Kurve des organischen Produktes nimmt mit steigender Reak- 

tionstemperatur ab. Dies entspricht einer Abnahme der Kohlen- 
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stof fabscheidung. Bei 310 °C und 340 oC (B i ld  42 und 43) 

erre icht  die Kohlenstoffabscheidung (e rm i t t e l t  aus der Di f fe-  

renz der Summenkurve zum Wert I00 %) erst  nach 20 Stunden 

einen Wert kleiner als I0 %. 

I i o  

lE: 
20 

. J  

a 

I I, 

, : . .  ; . ~ .  .~.,,.;,'~" SUMItE 

220=C REST-CO 

I B I  

ORG. PRDDUKT 

i I ~  , i 100 i i I (100 ,,, , , , ~ n  
o.i 0 6  I I I  lO s~  h 

~ I T  

Bild 39: Z e i t l i c h e  Anderung der an te i l i gen  molaren Kohlen-- 

stoffstr~me 

Katalysator: I00 Fe - 279 Mn - 12,4 K20 

R e a k t i o n s t e m p e r a t u r :  220 °C, Druck: lO bar, 

H2/CO : 2; Raumgeschwindigkeit: 500 h -I  
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Bild 41: Z e i t l i c h e  ~nderung der a n t e i l i g e n  molaren Kohlen- 

stoffstr~me 

Katalysator: lO0 Fe - 279 Mn - 12,4 K20 

R e a k t i o n s t e m p e r a t u r :  280 oc, Druck: 10 bar, 

H2/CO = 2; RaumgeschwindigPeit: 500 h "I  

280°C 

, i t  
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Bild 40: Z e i t l i c h e  ~nderung der a n t e i l i g e n  molaren Kohlen- 

stoffstrBme 

Katalysator: I00 Fe - 279 Mn - 12,4 K2O 

R e a k t i o n s t e m p e r a t u r :  250 oC, Druck: IO bar, 

H2/CO = 2; Raumgeschwindigkeit: 500 h -I  
t l  i m 
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Bild 42: Z e i t l i c h e  J~nderung der a n t e i l i g e n  molaren Kohlen- 

stoffstrSme 

Katalysator: I00 Fe - 279 Mn - 12,4 K20 

R e a k t i o n s t e m p e r a t u r :  310 oc, Druck: lO bar, 

H2/CO = 2; Raumgeschwindigkeit. 500 h - l  
I 0 0  ......... " 
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B i I d  4 3 :  Z e i t l i c h e  Anderung der a n t e i l i g e n  molaren Kohlen- 

stoffstri~me 

Katalysator: lO0 Fe - 279 Mn - 12,4 K20 

R e a k t i o n s t e m p e r e t u r :  340 oc, Druck: I0 bar, 

H2/CO = 2; Raumgeschwindigkeit: 500 h - l  
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7 PHYSIKALISCH-CHEMISCHE KATALYSATORCHARAKTERISIERUNG 

Neben der kinetischen Bewertung durch Akt iv i t~t  und Selekt ivi-  

t~t  wurden die Katalysatoren dutch physikalisch-chemische 

Methoden charakterisiert. Mit einem GerEt vom Typ Sorptomatic 

1800 (Carlo Erba) wurden nach der stat isch-volumetr ischen 

Methode Adsorptlonsisothermen fUr Stickstoff bei -196 oC und 

fur Wasserstoff bei 0 bis 350 oC aufgenommen. Aus der Tieftem- 

peratur N2-Adsorption wurden die spezif ische Oberfl~che pro 

Gramm Katalysator sowie das spezifische Porenvolumen und der 

mitt lere Porenradius fur Poren mit einem Radius yon maximal 50 

nm bestimmt. Aus dem Desorptionsast der Isothermen wurden die 

Porenradienverteilungen ermi t te l t .  Die Wasserstoff-Adsorption 

diente als relatives Ma8 fEr die aktive Katalysatoroberflache. 

T~R~4OE~LEMENT- 

ZULBTUNB 
I~XJR 

Bild 44: Quarzglas-ProbenbUrette 
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Die Adsorptionsmessungen wurden in speziellen ProbenbUretten 

aus Quarzglas durchgef~hrt (Bild 44). In diesen Probengef~Ben 

konnten die Katalysatoren reduziert, mit Inertgas gespUlt und 

im Hochvakuum (p < 1 - 10 -7 mbar) evakuiert  werden. DarUber- 

hinaus Wurden CO/H2-Umsetzungen bei I bar in den BUretten 

durchgef~hrt und die gebrauchten Katalysatoren im selben Gef~8 

dutch N2-Adsorption und H2-Chemisorption charakterisiert.  

Mit Hilfe der Quecksilberporosimetrie (Porosimeter 200 /Carlo 

Erba) wurden das spezifische Porenvolumeq, der mit t lere Poren- 

radius, die spezifische Oberfl~che sowie die Porenradienver- 

te i lung fur Poren mit Radie~ yon 4 bis 3000 nm bestimmt. Im 

Laboratorium fur Elektronenmikroskopie der Universit~t Karls- 

ruhe wurden rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen angefer- 

t i g t  und mittels R~ntgenmikroanalyse die Verteilung der Ele- 

mente an der Katalysatoroberfl~che untersucht. 

7.1 Spezifische Oberfl~che, s p e z i f i s c h e s  Porenvolumen und 

mittlerer Porenradius 

Die 5pezifische Oberfl~che pro Gramm Katalysator A s wtlrde nach 

der Methode yon Brunauer, Emmett und Te l l e r  /14, 15/ aus der 

Tief temperaturadsorpt ion yon S t i c ks to f f  (-196 oc) berechnet. 

Der Platzbedarf eines N2-MolekUls wird dabei zu 0,162 nm 2 

angenommen. Das spezif ische Porenvolumen Vp wird nach der 

Gurvitsch-Regel /16/ aus dem bei einem relativen Druck Pads/Po = 0,98 

adsorbierten Volumen bestimmt, damit wird das Volumen der 

Poren mit einem Radius kleiner 50nm erfaBt. 

Vp = Vad s . ~N2,1/~N2, g [Vp]= cm3/g (I) 

~N2, ] = Dichte des fl~ssigen Stickstoffs 

~N2,g = Dichte des gasf~rmigen Stickstoffs 

Nimmt man an, dab es sich bei den Poren um zylindrische Hohl- 

r~ume handelt, so kann man einen m i t t l e ren  Porenradius, R m. 

berechnen. 
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R m : 2 Vp/A s (2) Rm] : nm 

Die Porenradienverteilung im Meso- und Makroporenbereich wur- 

den m i t t e l s  Quecks i lbe rporos imet r ie  nach e iner  Methode yon 

R i t te r  und Drake /17, 18/ bestimmt. Der Radius der Poren, die 

bei einem bestimmten Druck mit Quecksilber ge f~ l l t  werden l~8t 

sich berechnen aus 

R : 2 o " c o s  8 . 104 
P P 

o = Oberfl~chenspannung 

e : Benetzungswinkel 

p = Druck 

Dutch Einsetzen der Stoffdaten yon Quecksilber (o : 0.48 N/m. 

8 = 141,5 o) e r h ~ I t  man 

7 00 Rp p 

Das in einem Radienbereich vorliegende Porenvolumen AVp wird 

durch die Absenkbng einer  Hg-S~u~e in e iner  Kapi | la ren mi t  

3 mm Innendurchmesser e rm i t t e l t .  Der maximal erreichbare Druck 

betr~gt bei dem verwendeten Ger~t 200D bar. Damit kSnnen Poren 

mit einem Radius grSBer 3,8 nm erfaBt werden. Um die einzelnen 

Messungen unabh~ngig vom tats~chlich e rz ie l ten  maximalen Druck 

vergleichen zu kSnnen, wurden die spezif ische Oberfl~che A s , 

das spezifische Porenvolumen Vp sowie der m i t t l e re  Porenradius 

R m j e w e i l s  fSr Poren im Bereich 4 nm ~ Rp ~ 3000 nm berechnet. 

7. , I . I  Oxidische Katalysatorvor l~ufer 

Der Einflu8 d'er Zusammensetzung und der Trocknungstemperatur 

auf die spezifische Oberfl~che, das spezif ische Porenvolumen 

und den mit t leren Porenradius yon oxidischen Katalysatorvor- 

]~ufern i s t  in Tabel]e 18 d a r g e s t e l l t .  Bei den Proben 10 und 

12 hand~It es sich um a l k a l i s i e r t e  Eisenoxidf~llungen. die aus 

E isenn i t ra t lSsungen mit  K2CO 3 g e f ~ l l t  wurden ( I0 ) ,  bzw. mi t  

w~Briger AmmoniaklSsung (12) ge f~ l l t  und dann im Rotationsver- 

dampfer mit w~Sriger K2CO3-LSsung a l k a l i s i e r t  wurden. Bei der 
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F~llung mit Ammoniak]dsung und anschlieBendem a l ka l i s i e ren  

kann der K20-Gehalt im Katalysator wesentlich genauer einge- 

s t e l l t  werden, die F~llung mit K2CO 3 e rg ib t  jedoch eine 

gleichm~Bige Vertei lung des K20 im Fests tof f  (vgl.  Kapitel 

7.3). Die Katalysatorvor!~ufer 14 und 16 wurden durch gemein- 

same F~llung aus 6 isenni t ra t l~sung und A lumin iumni t ra t  (14) 

bzw. Mangannitrat (16) hergestel l t .  

Tabelle 18: EinfluB der Katalysatorzusammensetzung und der 

, L  

Katalysator 

12 

(Fe-Z,6K20) 
I0 

(Fe-15K20) 

14 

(Fe-20AI203-16K20) 

16 
(Fe-346Mn-23,3K20) 

Trocknungstemperatur auf die spezifische Oberfl~- 

che, das spezifische Porenvolumen und den mi t t le-  

ren Porenradius von o×idischen Kata lysatorvor-  

l~ufern. Ergebnisse der N2-Adsorption bei -196 oC 

Ttr, 
oc 

Z50 

450 
250 

450 

250 

450 

250 

450 

V m 

cm21g 

26,2? 

8,11 
26,11 

7,~6 

54,36 

36,86 

12.03 

9,52 

A S , 

m2/g 

115,2 

35,5 

I14,5 

31,B 

238,4 

161,6 

52, B 

41,7 

I 
Vp, 
cm3/g 

0,212 
0,148 

r}, b,  

0,036 

0,250 

0,167 
D. I17 

O, 159 

Rm, 
nm 

3,7 

8,3 
13, b, 

2,3 
2,1 

2,1 
4,4 

7,6 

Bei allen vier Proben nimmt die spezifische Oberfl~che durch 

die Erh~hung der TrocknungstemperaLur ab, bei den Proben lO 

und 12 auf rund 30 % des Wertes bei 250 °C. Die Zugabe yon 

Al203 vergr~Sert die spezifische Ober~l~che um einen Faktor 2 

und s t a b i l i s i e r t  sie, so dab man nach dem Trocknen bei 450 °C 

fund 70 % des ursprUnglichen Wertes erh~It .  Durch Zugabe vDn 

Manganoxid erh~It man nach dem Trocknen bei 250 oc eine spezi- 

f ische Oberfl~che yon 52,8 m2/g, die bei der 200 °C h~heren 

Trocknungstemperatur auf 41,7 mZ/g (= 80 %) zurUckgeht. Das 

spezifische Porenvolumen nimmt bei den Katalysatorvorl~ufern 

12 und 14 mit steigender Temperatur ab, Manganoxid bewirkt 
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dagegen eine Zunahme yon Vp. F~r die A]203-hal t ige Probe i s t  

der mit t lere Porenradius unabh~ngig yon der Vorbehandlung, bei 

den Katalysatorvorl~uferr, 12 und 16 wird R m durch Erh~hung der 

Trocknungstemperatur verdoppelt. 

Die ErhShung des K20-Gehaltes bewirk t  eine VergrSBerung der 

spezifischen Oberfl~che der oxidischen Proben (Tabelle 19) und 

eine Zunahme des spezif ischen Porenvolumens. Eine Ausnahme 

bi ldet hier nut die mit K2CO 3 gef~l l te  Probe ID. 

TabelIe 1 9 : E i n f l u 8  des A lka l igeha l tes  auf die spez i f ische 

Oberfl~che, das spezifische Porenvolumen und den 

mit t leren Porenradius yon oxidischen Katalysator- 

vor l~ufern nach Trocknung bei 450 oc. Ergebnisse 

der N2-Adsorption bei -196 °C 

Katalysator K20-Gehalt 

Gew-% 

Vp, 

cm3/g 
Rm 
nm 

Vm, A s • 
cm3/g m2/g 

4,23 18,6 

7,00 30,7 

, , . , , , , , .  , , , . ,  . , , ,  , 

8,11 35,5 

I l ,  57 50, 7 

7,26 31,8 

17 0 0,075 8,1 

(Fe) 

IB 1,6 0.037 2,4 

(Fe-2,4K20) 

12 1,7 0,148 8,3 
I (Fe-2,6K20) 

19 6,3 0,144 5,7 

(Fe-IO, IK20) 

9,8 0,036 2,3 I0 

(Fe-15K20) 

Die Katalysatorvorl~ufer 18 ~,.J 19 wurden durch AIkal is ieren, 

ausgehend vonde r  Eisenoxidf~l lung 17 herges te l l t .  Die N 2- 

Adsorptionsisothermen sind in Bild 45 darges~el]t. N i t  s te i -  

gendem K20-Gehalt wird bei gleichem Druck mehr S t i c k s t o f f  
adsorbiert. 
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100 
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80 

o 17 ( o,o K=O) 
m 1B ( 2 ,4  K20) 

19 (10,1 K20) 

60 

40 

20 

O0 0.2 0.4. 0.6 0.8 1.0 

Pod,/Po 
Bild 45: Stic.kstoffadsorptionsisothermen bei -196 °C fur oxi-  

dische Kata lysa torvor l~u fer  mit  unterschiedl ichem 

Alkaligehalt, nach Trocknung bei 450 °C 

Die mit Hilfe der Quecksilberporosimetrie untersuchten ox id i -  

schen Proben wurden, nach dem Trocknen bei 160 oC im Trocken- 

schrank, vor Versuchsbeginn bei 25 oC rund 30 Minuten bei 

10 -3 mbar evakuiert. In der Tabelle 20 werden die Ergebnisse 

der Hg-Porosimetrie fu r  Poren mit einem Radius yon 4 bis 

3000 nm mit denen der N2-Adsorption bei -196 °C verglichen. 

Die nach der BET-Methode bestimmten spezifischen Oberfl~chen 

l iegen bei al len Proben Uber den durch Hg-Porosimetrie be- 

stimmten Werten, d. h. bei allen Katalysatorvorl~ufen is t  ein 

An te i l  an Poren nlit Radien k le iner  4 nm vorhanden. Besonders 

deu t l i ch  wird dies bei der Probe 14, h ier  wird durch die 
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Tabelle ZO; Vergleich der Ergebnisse der StickstoffadsorDtion 

bei -196 oc und der Quecksilberporosimetrie. Pro- 

ben vor den Adsorptionsmessungen bei 250 °C im 

Vakuum und vor der Hg-Porosimetrie be1 160 oc an 

Luft getrocknet 

Katalysator 

12 

(Fe-2, 6K20) 

Rm I ) 
nm 

3,? 

N2-Adsorption 

As I vpl) 
m2/g cm3/g 

115,2 0,212 

I14,5 n.b. 

238,4 O, 250 

49, 3 O, 083 

52,8 0,I17 

I0 n.b. 

(Fe-15K20) 
14 2,1 

(Fe-2OA1203-16K20) 
3,4 15 

(Fe-279Mn-I 2, 5K20) 
4,4 

As I Vp 
m2/g cm3/g 

44,0 0,163 

52,1 0,155 

11,7 0,032 

32,6 0,406 

35,5 0.521 16 

(Fe-346Mn-23, 3K20) 

Hg-Porosimetrie 2) 

Rm 
n m  

7,4 

5,9 

5,5 

24,9 

29,4 

I)  gEltig fur Poren mit Rp ~ 50 nm 

2) g~Itig fur: Poren mit 4 nm : Rp ~ 3000 nm 

Zugabe yon AI203 ein mikropor~ses System erzeugt mit einem 

mittleren Porenradius yon 2,1 nm (N2-Adsorption), nur rund 5 % 

der Gesamtoberfl~che liegen in Poren mit einem Radius zwischen 

4 nm und 3DO0 nm vor. Bei den Eisen-Manganoxidproben 15 und 16 

werden zwei Dr i t t e l  der Gesamtoberfl~che yon Poren im Meso- 

und Makroporenbereich gebi]det, das mit der Quecksilberporosi- 

metrie bestimmte Porenvolumen l iegt  bei diesen Proben um einen 

Faktor 5 Eber dem Wert aus der N2-Adsorption, daraus ergeben 

sich die fEr oxidische Katalysatorvorl~ufer r e l a t i v  groBen 

mi t t leren Porenradien yon rund 25 nm und 30 nm, dies s t e l l t  

eine der Besonderheiten des Systems Eisen/Manganoxid dar. 



107 

7.1.2 Reduzierte Katalysateren 

Bei den durch Adsorptionsmessungen charakterisierten Proben 

wurde die Reduktion mit Wasserstoff in den AdsorptionsbUretten 

durchgef~hrt. Der Reduktionsgrad und der Reduktionsverlauf 

wurden dabei zum einen gravimetrisch bestimmt aus dem Ge- 

wichtsverlust der Kata!ysatoren und zum anderen durch Auffan- 

sen des bei der Reduktion gebildeten Wassers in mit Kieselge] 

und Molekularsieb 5A gefSllten TrockenrShrchen und anschlie- 

Sender gravimetrischer Bestimmung der Wassermenge (vgl. Kap. 

4). Beim Vergleich der beiden Methoden t reten Abweichungen 

beim Reduktionsgrad yon bis zu I0 % auf. Da bei der Bestimmung 

des Gewichtsverlustes der Proben weniger Fehlerquellen vorhan- 

den sind, werden im folgenden nur diese Werte angegeben. Zum 

Ermit te ln des Reduktionsverlaufes bei Syntheseversuchen im 

Festbettreaktor,  bei denen die reduzierten Katalysatsoren 

nicht mehr gewogen werden k~nnen, i s t  die Genauigkeit der 

TrockenrShrchen-Methode ausreichend. 

In Bild 46 i s t  der Verlauf der Reduktion bei 280 oC und 350 °C 

fur  den a l k a l i s i e r t e n  Eisenf~ l lungskata lysator  I0 (Fe - 15 

K20) dargestellt. Bei der hSheren Temperatur i s t  die Reduktion 

deut l ich schnel ler ,  bier i s t  als Erg~nzung auch der Endwert 

der Reduktion bei 350 °C aus einer weiteren MeSreihe einge- 

tragen, der nach 144 Stunden zu einem Reduktionsgrad yon 

g9,6 % fUhrt. 

Die Reduktionen wurden in sechs T e i l s c h r i t t e n  durchgefUhrt, 

nach jedem T e i l s c h r i t t  wurde der Katalysator mit S t i c k s t o f f  

gespUlt und dann bei 450 oC im Hochvakuum (l • lO -6 mbar) 

entgast, anschlieBend wurden jewei]s N2-Adsorptionsmessungen 

bei -196 °C,und H2-Adsorptionsmessungen bei 60 oc durchge- 

fUhrt. Die Ergebnisse der Stickstoffadsorptionsmessungen zeigt 

Tabelle 21. Die spezifischen Oberfl~chen der beiden bei 450 °C 

im Hochvakuum vorbehandelten Proben weisen einen Unterschied 

von weniger als I % auf, die mitt leren Porenradien liegen mit 
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100 

80 

60 

- / 
g 4o 

20 

u Tm~=280°C (V¢) 
o T~d=3SO°C (VS) 
• T,,,,~=~50°C (v2) 

O• 40 80 120 160 200 

t~ed / h 

Bild 46: Verl.auf der Reduktion mit Wasserstoff bei 280 °C und 

350 °C fur den alkal is ier ten Eisenkatalysator I0 (Fe 

15 K20), VH2 ,n = 7.2 I /h 

rund 2 nm an der Grenze zwischen Mikro- und Mesoporenbereich. 

Das spezif ische Porenvolumen nimmt bei beiden Temperaturen 

nach dem ersten Reduk t i ons te i l s ch r i t t  zu, dies bedingt in 

Kombination mit der gleichzeitigen Abnahme der spezifischen 

Oberfl~che ein Ansteigen des mittleren Porenradius. Bei weite- 

rer Reduktion wird das spezif ische Porenvolumen k le iner.  I E 

Bild 47 sind die Werte fur  die spezif ische Dberfl~che aus 

Tabelle 21 als Funktion des Reduktionsgrades graphisch darge- 

s te l l t .  Bei der t ieferen Reduktionstemperatur (280 oC) ~ndert 

sich die Oberfl~che ab einem Reduktionsgrad yon 50 % nur noch 

geringf~gig, bei der h~heren Reduktionstemperatur (350 oC) 
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Tabelle 

Tred 
oc 

280 

!35o 

21: Einflu8 des Reduktionsgrades auf die spezifische 

Oberfl~che, das spezifische Porenvolumen und den 

mitt leren Porenradius fur den a lka l is ier ten Eisen- 

f~l lungskatalysator I0 (Fe-15K20). Ergebnisse der 

N2-Adsorption bei -196 °C nach Trocknung bei 

450 °C und Reduktion bei 280 °C und 350 °C 

Grdred 
% 

0 

8,2 
12,9 

31,6 

54,8 

66,2 

88, 4 
, , , ,  , 

0 
11,2 

18,8 

34,7 

55,2 

67, 1 

91,8 

tred 
h 

3,7 
10,4 

33,2 

71,3 

95,2 

162,2 

0,5 

3,3 

9,3 
20,3 
27,4 

7.3, 3 

!43,7 350 99,6 

V m 

cm3/g 

7,26 

5,49 

5,09 
3,39 

2,93 

2,84 

2,75 

7,21 

4,73 

3,75 

3,17 

2,62 
2,34 

1,77 

1,75 

A s 

mZ/g 

31,8 

24,1 

22,3 

14,8 
12,9 

12,5 

12,0 

31,6 

20,8 
16,4 

13,9 
11,5 
10,3 

7,8 

7,7 

Vp 

cm3/g 

0,036 2, 

0,049 4, 

0,041 3, 

0,0171 ) 2, 

0.0152) 

0,018 

0,019 

0,030 

0,049 

0,022 

0,017 

0,015 

0,013 

0,012 
I. 

0,016 

Rm 
hi l l  

3 

l 
7 

3 

2,3 

2,9 

3,2 

1,9 

4,7 

2,7 

2,4 

2,6 

2,5 

3,1 

4,2 

1) bei Pads/P o = 0,93 

2) bei Pads/Po = 0,95 

sinkt A s ab einem Reduktionsgrad yon 20 % l inear und erreicht 

bei Grdre d : 90 % einen gegenUber der Reduktion bei 280 °C um 

35 % geringeren Endwert. Ein Vergleich mit dem aus einer 

getrennten MeBreihe ermittel ten Wert bei vol lst~ndiger Reduk- 

t ion bei 350 °C zeigt ,  dab dutch weitere Reduktion keine 

wesentliche Abnahme der spezifischen OberfIEche e rz i e l t  wird. 
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4.0 

3O 

2o 

10 

n Tr, a--_2eooc (V~.) 
o T,,d=~SO°C (V5) 

=350°c (v2) 

~ 0  ........ l , I ,,~ ! I I 

20 ~0 60 80 

Grd~ed / % 

I 
100 

Bild 47: Spezifische Oberfl~che in Abh~ngigkeit vom Reduk- 

t ionsgrad und yon der Reduktionstemperatur fur  den 

Eisenf~llungskatalysator 10 (Fe - 15 K20) 

Der Ei,f lu~ der Katalysatorzusammensetzung sowie der Vorbe- 

handlung auf die Struktur yon reduzierten Eisenf~llungskataly- 

satoren zeigt  Tabelle 22. Die Zugabe yon Al203 (14) s t a b i l i -  

s i e r t  die Struktur  des Katalysators auch bei der Reduktion. 

g l e i c h z e i t i g  wird die Reduktion erschwert und man e r re ich t  

maximale Reduktionsgrade von rund 4D ~. Vergle icht  man die 

Ergebnisse fur Katalysator 12 (FeK) und Katalysator 15 (FeMnK) 

so erkennt man, dab Manganoxid keine $tabi l is ierung der Kata- 

lysatorstruktur bewirkt. Bei allen vier Katalysatoren bewirkt 

eine Erh~hung der Reduktionstemperatur eine Verringerung der 

spezifischen OberfIEche und des spezfischen Porenvolumens. 
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Tabel le  ZZ: Einf lu6 der Katalysatorzusammensetzung und der 

Vorbehandlung auf die spezifisiche Oberfl6che, das 

spezifische Porenvolumen und den mitt leren Poren-- 

radius yon Eisenf~llungskatalysatoren. Ergebnisse 

der N2-Adsorption bei -196 oC 

Katalysator Ttr 
oC 

12 250 

(Fe-Z,6K20) 250 

450 
i l l  

14 250 

(Fe-20A1203-15K20) 250 
450 

15 250 

(Fe-279Mn-lZ,5K20) 250 

Tred 
oc 

, , , , ,  , ,  

350 

280 

280 

35O 

280 

28O 

350 

280 

I0 450 350 

(Fe-15K20) 450 280 

I) bei Pads/P o = 0,91 

2) bei Pads/P o = 0,86 

3) bei Pads/P o = 0,92 

Grdred Vm 
% cm31g 

95, 0 3, Ol 

75, 3 3, 97 

I O0 4, 47 

39,0 12, I0 

38, 5 23, 32 

32,5 18,41 

- 2,88 

- 5.07 

91.8 1,77 

88, 4 2, 75 

A s Vp 
m2/g cm31g 

13,2 0,020 
17,4 0.030 

19.6 0,023 

Rm 
nm 

53, 1 

I02,3 

80, 7 

0,094 
3,2841 ) 

o.1352) 

3,0 

3,4 

2,3 

3,6 

5.1 
m 

, L  

12,6 0,032 

22,2 0,0323 ) 

7,8 0,012 

12,0 0,019 

3,1 

3,2 

Die N2-Adsorptionsisothermen fur drei Katalysatoren mit unter- 

schiedlichem Kaliumgehalt nach 6er Reduktion bei 350 oC sind 

in Bi ld 48 da rges te ] l t .  Im Gegensatz zu Bi ld 45 nimmt nach der 

Reduktion das bei gleichem Druck adsorbier te N2-Volumen ab. 

K20 s t e l l t  keinen s t r u k t u r e l l e n  Promotor dar, wie man aus 

Messungen an oxidischen Kata lysatorvor l~u fern  f~ I sch l i ch  

schlieBen k~nnte. 

FUr Messungen nach der Hg-Porosimetrie-Methode muBten die 

reduzierten Proben an Luft in andere Probengef~Be umgefUl l t  
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20  

16 

0 17 ( 0,0 K20) 
IB ( 2,4 K=O) 

• " 19 (10,1  K20) 

"' 12 E 
0 

,, 8 "(3 
0 > 

¢ 

0 ( ~  ! I ! I I 

0.2 0.4. 0 .6  

Pads/Po 

B i l d  48-" Stickstoffadsorptionsisethermen bei 

! ! 

0.8 1.0 

-196 °C for Ei- 

senf~llungskatalysatoren mit unterschied]ichem Alka- 

l igehalt, nach Trocknung bei 450 oc und Reduktion bei 

350 °C 

werden. Durch AbkShlen der Katalysatoren auf -196 oc vor dem 

Offnen der BUrette und nach einer Haltedauer yon 6 Stunden 

langsamen Erw~rmen auf Raumtemperatur wurden die reduzierten 

Proben passiv ier t .  Beim UmfUllen an Luft wurde bei keinem 

Katalysator eine Erw~rmung oder gar eln AufgIUhen wie es beim 

Oxidieren bei Raumtemperatur auftreten kann, beobachtet. 

Trotzdem beobachtet man bei besonders aktiven Katalysatoren 

(12, 14, 17), dab die spezif ische Oberfl~che nach der Hg- 

Methode Uber dem Wert aus der Stickstoffadsorption ] iegt, dies 

kann mSglicherweise durch eine teilweise Oxidation der Kataly- 

satoren bedingt sein (Tabelle 23). Bei den inaktiveren Kataly- 

satoren, die hohe Mengen an Kalium oder Manganoxid als Promo- 
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toren enthalten, werden mit beiden Methoden ~hnliche Werte fur 

A s erhalten, Bei allen Katalysatoren wird das spezifische 

Porenvolumen durch die Reduktion gesteigert (Hg-Porosimetrie), 

bei den beiden Eisen-Manganoxid-Katalysatoren berechnet man 

sehr groBe mit t lere Porenradien. Diese Katalysatoren besitzen 

re l a t i v  groBe Transportporen. die einen schnelleren S to f f -  

transport ermSglichen /19/, wodurch auch das verringerte Auf- 

treten yon Sekund~rreaktionen bei der CO/H2-Umsetzung (z. B. 
Hydrierung yon primer gebildeten m-Olefinen) mit ~iesen Kon- 

takten tei lweise erkl~rt werden kann. 

Tabelle 23: Vergleich der Ergebnisse der Stickstoffadsorption 
bei -196 oC und der Quecksilberporosimetrie f~r 

Eisenf~l lungskatalysatoren nach Reduktion bei 

350 oc 

Katalysator 

17 

(Fe) 
J, 

12 

(Fe-2, 6K20) 
10 

(Fe-l 5K20.) ....... 

14 

(Fe-2OA1203-16K20) 
15 
(Fe-279Mn-12, 5K20) 

16 

(Fe-346Mn-23,3K20) 

N2-Adsorption 

As I mZ/g 

13,0 

13,2 

7,8 

53,1 

12,6 

8,"9 

Vp I)  IRm 2) 

cm3/g nm 

0,017 2,6 

0,020 3,0 

0,012 3,1 

0,D94 3,6 

0,032 5,1 

0,017 3,8 

Hg-Porosimetrie 2) 

As ! V p I Rm 
m2/g cm3/g nm 

18,8 0 ,239  25,4 

27,4 0 ,367  26,8 

0.326 81.5 

79,s ol o',o 

l l , 9  

9,9 

0,456 

0,555 

76', 6 

112',I 

I )  gEitlig fiJr Poren mit Pp : 50 nm 
2) gUltig f i i r  Poren mit 4 nm ~ Pp -~ 3000 nm 
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7.2 Porenradienverteilung 

Aus dem Desorptionsast der Stickstoffadsorptionsisothermen bei 

-196 oC wurden nach einer Methode yon Barrett, Joyner und 

Halenda /20/ die Porenradienverteilungen im Mesoporenbereich 

(2 nm ~ Rp ~ 50 nm) ermit te l t .  Die Porenradien werden nach der 

Kelvingleichung und einem Korrekturfaktor nach Wheeler /21/ 

der die Multischichtadsorption berUcksichtigt, berechnet. Das 

Porenvolumen in einem Radienbereich wird aus dem im zugehBri- 

gen Druckbereich desorbierten Gas bestimmt. Porenradienvertei- 

lungen im Meso- und Makroporenbereich wurden mittels Quecksil- 

berporosimetrie 5estimmt. 

7.2.1 Porenradienverteilung yon oxidischen Katalysatorvorl~u- 

fern 

Beim Trocknen der oxidischen Katalysatorvorl~ufer im Vakuum 

kommt es zu einer Ver~nderung des spezfischen Porenvolumens 

durch Sintern~ Das AusmaB dieser Ver~nderung h~ngt yon der 

Katalysatorzusammensetzung und von der Trocknungstemperatur 

ab. In der Tabelle 24 is t  das Porenvolumen un te r te i l t  in fUnf 

Radienbereiche, die 5umme (2 - 50 nm) sowie deren Anteil am 

spezifischen Porenvolumen darges~ellt. Bei dem alkal is ier ten 

Eisenoxid (12) und der 

Erh6hung der Trocknung 

Porenradien hin verscho 

gleichzeit ig das spezi 

Promotierung mit Al203 
stem, der gr~Bte Teil 

mens 

Eisen-Mangano×idprobe (16) wird durch 

stemperatur die Ve~teilung zu h~heren 

ben, beim Katalysatorvorl~ufer 16 wird 

fische Porenvolumen vergr~Bert. Durch 

(14) erzeugt man ein mikropor~ses Sy- 

(72 - 64 %) des spezifischen Porenvolu- 

l i eg t  in Poren < 2 nm vor. 

In den Bildern 49 und 50 sind Ergebnisse der Hg-Porosi~etrie 

in kumulativer Darstellung fur a lka l is ie r te  Eisenoxide (Bild 

49) und fur mit Manganoxid promotierte Katalysatorvorl~ufer 

(Bild 50) jeweils nach Trocknung bei 160 oc dargestel l t .  

. / 
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0.18[ 

.~°,s I /--~°, ,~ % 
o 0.12 I 
z,, 0.09 Kot 1 t 

i 0.06I 

° t 
n~ 0.03 

Kot. 17-- , .... 

O~ 10 1000 1 O0 4-000 
Rp / nm 

Bild 49: Kumulative Porenradienverteilung aus Hg-Porosimetrie 

fur a l ka l i s ie r te  Eisenoxid-Katalysatorvorl~ufer, Pro- 

ben bei 160 oC getrocknet 

°.° I 
0.51 

Kot. 1B 

o 0.4 "~, 

,Z, 0.3 K 

7> 0.2 

~ 0.1 

01 I 0 1 O0 1000 4000 

Rp / nrn 

Bild 50: Kumulative Porenradienverteilung aus Hg-Porosimetrie 

fur Eisen-Manganoxid-Katalysatorvorl~ufer, Proben bei 

160 oc getrocknet 
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Bei den a lka l is ie r ten  Eisenoxiden liegen nach der Trocknung 

bei 160 °C haupts~chlich Poren mit Radien kleiner I0 nm vor. 

Das Porenvolumen im Bereich 4 nm ~ Rp ~ 3000 nm l ieg t  zwischen 

0,07 und 0,12 cm3/ g. Ein Einflu8 des Kaliumoxids auf die 

Porenradienverteilung i s t  nicht erkennbar. Bei den Eisenoxid- 

Manganoxid-Katalysatorvorl~ufern erkennt man mit zunehmendem 

Mangangeha|t eine Zunahme des Porenvolumens im Bereich I0 nm 

Rp ~ 1000"nm. Die mi t te ls  Hg-Porosimetrie bestimmten Porenvo- 

lumina (4 nm ~ Rp ~ IODO nm) liege~ zvischen 0,45 und 

0,55 cm3/g, eine Ausnahme b i lde t  nur der Katalysatorvorl~ufer 

21 (Fe - 53 Mn) bei dem Eisen die DberschuBkomponente dar- 

stel~t. 

?.2,2 Porenradienverteilung von reduzierten Katalysatoren 

Die Porenradienverteilungen fur den a lka l i s ie r ten  Eisenkataly- 

sator 10 in Abh~ngigkeit vom Reduktionsgrad zeigt  Tabelle 25. 

Bei beiden Reduktionstemperaturen (280 oC und 350 °C) s te igt  

nach dem ersten Reduktionsschritt (Grdre d = 8,2 % bzw. 11,2 %) 

das spezifische Porenvolumen an. Gleichzeit ig nimmt der Anteil 

der Poren mit Rp I 4 nm zu, ?2 - 74 % des spezifischen Poren- 

volumens liegen im Bereich gr6Ber 2 nm. Wird der Reduktions- 

grad gesteigert,  so nimmt Vp ab. Der Anteil der Poren im 

Bereich 2 nm ~ Rp ~ 50 nm durchl~uft ein Minimum (50 ÷ 55 % 

yon Vp). Bei hohen Reduktionsgraden ( :  90 %)wi rd  die Vertei-  

lung wieder zu grSBeren Porenradien verschoben. Die vol lst~n- 

dige Reduktion bei 350 °C (Grdre d = 99,6 %) bewirkt ein le ich- 

tes Ansteigen des spezifischen Porenvolumens und eine Zunahme 

des Antei ls der Poren grSBer 2 nm (?3 % yon Vp). 

In den Bildern 51 und 52 sind die kumulativen Porenradienver- 

teilungen aus der Hg-Porosimetrie fur reduzierte Eisen- bzw. 

Eisen-Manganoxid-Katalysatoren aufgetragen. 

Die Reduktion bewirkt bei den Eisenkatalysatoren eine Zunahme 

des Porenvolumens, haupts~chlich durch die Bildung von Poren 

im Bereich I0 nm ~ Rp ~ 100 nm (Bi ld 51). Vergleicht man 
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Bild 51: Kumulative Porenradienverteilung aus Hg-Porosimetrie, 

Proben nach Redulction bei 350 °C bzw. nach Trocknung 

bei 160 °C (17 ox) 
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Bild 52: Kumulative Porenradienverteilung aus Hg-Porosimetrie 

fur Eisen-Manganoxid-Katalysatoren, Proben nach Re- 

duktion bei 350 °C (15, 16) bzw. nach Trocknung bei 
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Katalysator 17 vor und nach der Reduktion, so i s t  das Porenvo- 

lumen beim reduzierten Kata lysator  um einen Faktor 3 gr~Ber 

als beim ox;dischen Katalysatorvorl~ufer, das Maximum in der 

Porenradienverteilung l iegt  nach der Reduktion zwischen 20 und 

50 nm. Bei dem Eisen-Aluminiumoxid-Katalysator 14 wird durch 

die Reduktion das Porenvolumen ebenfalls vergrSI3ert, das Maxi- 

mum in der Radienverteilung liegt aber weiterhin unter Rp = lO n~ 

Bei Eisen-Manganoxid-Katalysatoren wird das Porenvolumen durch 

die Reduktion ebenfalls vergrSBert, das Maximum in der Vertei- 

lung l i e g t  oberhalb I00 nm (Bi ld  52). Verg le icht  man die 

Ergebnisse fur  den Katalysator 16 nach der Reduktion bei 

350 oC und nach dem Trocknen bei 16D oC so erkennt man, dab 

das Porenvolumen kaum vonder Reduktion beeinfluBt wird, der 

Antei l  der Poren mit Rp > I00 nm nimmt jedoch deu t l i ch  zu. 

7,3 Wasserstof fchemisorpt ion 

FUr Eisenkatalysatoren gibt es derzeit kein Standardverfahren, 

mit dem die metallische Oberfl~che ermi t te l t  werden kann /22/, 

auch die yon Brunauer und Emmett /23/ vorgeschlagene CO- 

Adsorption bei t ie fen Temperaturen i s t  mit Unsicherheiten 

behaftet.  Nach einer IUPAC-Empfehlung wird Wasserstoff als 

Adsorptionsgas vorgeschlagen /24/. Bei pulverf~rmigen, por~sen 

Katalystoren werden keine S~ttigungsbelegungen wie sie bei 

Eisenfilmen beobachtet werden (I,6 • 1015 H-Atome/cm 2, /25/) 

e r re i ch t ,  der Begr i f f  der vol lst~ndigen Bedeckung i s t  f~r 

diese Systeme nicht klar de f in ie r t  /26/, 

Die Wasserstoffadsorption bei Temperaturen oberhalb 0 oC dien- 

t e a l s  relat ives MaB zur Bestimmung der aktiven Katalysator- 

oberfl~che, als Bewertungsgr~Be wurde die H2-Aufnahme bei 

60 oC und l bar eingefUhrt. 

Mi t  dem re inen  E i s e n k a t a l y s a t o r  17 wurden bei V a r i a t i o n  der 

Adsorpt ionstemperatur  um j e w e i l s  60 °C im Bereich von O°C bis 

240 oc fUn f  Iso thermen aufgenommen, Der maximale Druck Pads 
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betrug dabei fund 1600 mbar. Bild 53 zeigt ,  dab yon 60 oC bis 

240 oc die Maximalbelegung mit H 2 mit steigender Temperatur 

abnehmen und dab die bei O °C gemessene Isotherme noch t i e f e r  

als die bei 240 oC gemessene l iegt. Diese Beobachtungen decken 

sich mit Untersuchungen. die in der L i t e ra tu r  beschrieben 

werden. So erhielten Emmett und Harkness /Z7/ aus der an einem 

Eisenkatalysator fur die Ammoniaksynthese gemessenen Isobaren 

bei 1 bar eine maximale Hz-Aufnahme bei fund 60 °C. 

r, OOC 
0 60°C 
,~ 120°C 
m 180°C 
0 N 6 0  

E 

E 

~ 4 ( 1  ~ - 

0 
> 2 0  

121 

4O0 8O0 1200 

Pads / mbar 

1600 

Bild 53: Wasserstoffadsorptionsisothermen fur Katalysator i7. 

bei Adsorptionstemperaturen yon 0 °C his 240 °C. 

bezogen auf die Gesamtoberfl~che (A s = 13.0 m2/g). 

Katalysator  bei 450 oc getrocknet und bei 350 °C 

reduziert, Grdre d = 100 % 

Die Isotherme bei 60 °C erreicht bei IDO0 mbar einen Grenzwert 

yon 0.06 cm3/m 2, dies entspricht bei einer spezifischen Ober- 

fl~che yon 13.0 m2/ g einer H2-Adsorption yon 0.8 cm3/g. 
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Bei der Manganoxidf~llung 20 wird die maximale H2-Aufnahme 

erst bei h~heren Temperaturen (240 oc) erreicht. Bild 54 zeigt 

die H2-Adsorptionsisothermen im Temperaturbereich yon 60 °C 

bis 300 oc. Ahnlich wie bei Eisen-Manganoxid-Katalysatoren 

beobachtet man eine Zunahme der adsorbierten H2-Menge mit 

steigender Temperatur. Alle Isothermen, mit Ausnahme der bei 

120 oC gemessenen, erreichen einen Grenzwert der H2-Aufnahme 

bei DrUcken kleiner oder gleich 600 mbar. Um sicherzustellen, 

dab die geringe Adsorption bei 300 oC nicht aus einer i r rever-  

siblen Sch~digung der Probe bei der vorangegangenen Messung 

bei 240 oC r e s u l t i e r t ,  wurde mit einer zweiten, bei 450 oC 

reduzierten Probe Messungen bei 300 oC und anschlieBend bei 

240 oc durchgef~hrt, auch in diesem Fall lag die H2-Aufnahme 

bei 300 oC (0,035 cm3/m 2 bei l bar), deutlich unter der bei 

60 
60°C 

0 120°C 

o u . _ . _ r  o 24ooc ~ ~ ~- 
- - 

40 

2o 

1 0 

O0 ' 400 800 1200 1400 

Pod, / mbar  

Bild 54: Wasserstoffadsorptionsisoth-rmen fi]r Kataysator 20, 

bezogen auf die Gesamtoberfl~che (A s = 16,8 m2/g), 

Katalysator bei 450 oc getrocknet und bei 400 oC 
reduziert 
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240 °C gemessenen (0, I06 cm3/m 2 bei 1 bar). Ob es'sich bei der 

H2-Aufnahme bei hohen Temperaturen um Oberf l~chenadsorpt ion 

oder zumindest t e i l w e i s e  auch um Absorpt ion im MnO-Gitter 

handelt, kann aus den Messungen nicht gek1~rt werden. 

80 

60 E 

E 

~ 4 0  

o 
> 20 

o i~ (100Fe ) 
A 15 (100Fe-279Mn) 
V 16 (100Fe-34.6Mn) 
<> 20 ( lOOU,~) 

O •  1 1500 300 600 900 200 

Pads / mbor 

B i l d  55: Wasserstoffadsorptionsisothermen bei 60 °C, bezogen 

auf die Gesamtoberfl~che, "~iJr v ier  Katalysatoren mit 

unterschiedlichem Manganoxidgehalt. 

Kat. 17: Tt r  = 450 °C, Tred = 350 °C, As= 13,0 m2/g; 

Kat. 15: Ttr= 250 °C, Tre d = 350 oC, As= 12,6 m2/g; 

Kat. 16: T t r  = 450 °C, Tre d = 35D °C, A s = 8,9 m2/g; 

Kat. 2D: T t r :  450 oC, Tre d = 400 oC, As-- 16,8 m2/g 
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Bild 55 zeigt die Wasserstoffadsorptionsisothermen bei 60 oc 

fur vier Katalysatoren mit unterschiedlichem Mangangehalt, Die 

Zugabe yon Manganoxid bewirkt eine Abnahme der H2-Adsorption, 

die abet auch bei reinem Manganoxid (20) nicht Null wird, Die 

H2-Chemisorption bei 60 °C dient trotzdem als re la t i ves  Ma8 

fur die aktive (Eisen-)Dberfl~che, da bei dieser Temperatur 

ein Maximum in der Adsorption an Eisen einer geringen Adsorp- 

tion an Manganoxid gegenSbersteht. 

Durch die Dotierung mit Kaliumcarbonat wird die spezif ische 

Oberfl~che von reduzierten Eisenkatalysatoren herabgesetzt 

8 0  

" 60 E 

E 

~ 40  O 

ITI 

> 2 0  

z~ Kotolysator 17 
v "Katolysotor 18 
n Kotolysator 12 
O Katalysotor 19 
O Kotolysotor 10 

~ q~ ' *  mop f41i ~ 

I r I , I . . . . .  I I , 

0 20 40 60 80 1 O0 

K20-Anteit / mgK20/gKot 

Bi ld  56: W a s s e r s t o f f - A d s o r p t i o n  be i  60 oc und 1 ba r ,  bezogen 

auf die Gesamtoberf1~che, fur Eisenkatalysatoren mit 

unterschiedlichem Kaliumgehalt, Katalysatoren bei 450 

oC getrocknet und bei 350 oc (Katalysator 12 bei 

280 °C) reduziert 
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(vgl. Kap. 7.1.2). Die f l~chenspezif ische H2-Chemlsorption 

nimmt dabei mit steigendem K20-Gehalt ebenfalls ab (Bild 56). 
Im Vergleich mit dem nichta lka l is ier tenKata lysator  17 nimmt 

die H2-Adsorption dutch Zugabe yon 1,6 Gew-% K20 (Katalysator 

18) um 8,3 % und durch Zugabe yon 6,3 Gew-% K20 (Katalysator 

19) um 19,2 % ab. Eine Ausnahme b i l de t  bier der mit K2CO 3 

ge f~ l l te  Katalysator I0, t ro tz  des hohen K20-Gehaltes von 

9,8 Gew-% t r i t t  gegenUber Katalysator 19 keine weitere Abnahme 

der H2-Adsorption auf. Dies kann durch die homogenere Vertei- 

lung des Kaliums im Feststoffvolumen bei der .F~llung mit K2CO 3 

gegenUber der Nachalkalisierung mit K2CO 3 nach F~llung mit 

NH3-LBsung erkl~rt  werden. Beim nachtr~gl ichen A lka l i s ie ren  

wird K20 nur an der Oberfl~che des Katalysators gebunden, 

a l lerd ings kann hierbei der gewUnschte Kaliumgehalt besser 

eingestell£ werden. 

Tabelle 26: EinfluB der Katalysatorzusammensetzung und der 

Vorbehandlung auf die H2-Adsorption bei 60 oC und 

1 bar f~r 3 Eisenf~]]ungskatalysatoren 

Katalysator Ttr Tre d 
oC oC 

12 250 350 

(Fe-2,6K20) 250 280 

450 280 

14 250 350 

(Fe-20AI203-16K20) 250 280 

450 280 

15 250 350 

(Fe-279Mn-12, 5K20) 250 280 

Grdred 
% 

95,0 

75,3 

IOD 

39,0 
38,5 

32,6 

m 

As Vads, 1 bar 
m2/g I 10-3 cm3/m2 

! 

cm3/g 

13, 2 O, 652 

17, 4 O, 984 

19,6 1,177 

53,1 

102, 3 

80, 7 

12,6 

22, 2 

0,815 
1,265 

0o 946 

O, 395 

O, 223 

49,4 

56, 6 

60, I 

15,3 

12,4 

l l ,7 

31,3 

I0,0 

Die Wasserstoffadsorption wird neben der Katalysatorzusammen- 

setzung auch durch die Vorbehandlungsbedingungen beeinfluSt 
(Tabelle 26). Bei dem alkal is ier ten Eisenkatalysator 12 nimmt 
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mit steigender Gesamtoberfl~che die massenspezifische H 2- 

Adsorption zu. Die fIEchenspezifische Hz-Adsorption s te ig t  

ebenfalls an, die Zunahme is t  jedoch weniger stark ausgepr~gt. 

Dutch die Zugabe yon Al203 wird die spezifische Oberfl~che 

vergrSBert. Die Dberfl~che besteht jedoch nut zu geringeren 

Teilen aus metallischem Eisen, was aus den geringen fl~chen- 

spezifischen H2-Aufnahmen zu erkennen ist .  Bemerkenswert i s t  

auch, dab die erreichten Reduktionsgrade der Al203-halt igen 

Proben sehr gering sind. Von Problemen bei der Reduktion yon 

Eisen in Katalysatoren, die groBe Mengen an schwerreduzierba- 

ten Oxiden enthalten, wird auch yon Baerns /28/ berichtet. Der 

Eisen-Manganoxid-Katalysator 15 nimmt nach der Reduktion bei 

der h6heren Temperatur mehr Wasserstoff auf, dies l~Bt auf 

eine vollst~ndigere Reduktion des Eisens schlieBen. 

60 

50 
N 

E 
4O 

E 
o 

' 30 0 

. 2 0  
D > 

10 

D T.~=2BOOC (v¢) 
o T..=350°C (VS) 
• T.~=3SO°C (V2) 

O 0  I , ,  I , , ,  I i I , I T 

2O 40 6O 8O 

Grdred / % 

O0 

Bild 57: Wasserstoffadsorption bei 60 oc und 1 bar fur den 

alkal isierten Eisenkatalystor 10 nach Reduktion bei 

280 oc CV4) und 350 oc (VS, V2) 
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Der EinfluB des Reduktionsgrades auf die Wasserstoffadsorption 

bei 60 °C und 1 bar ze ig t  Bi ld 57. Der bei 280 °C und 350 °C 

stufenweise reduzierte Eisenkatalysator I0 nimmt mit zunehmen- 

dem Reduktionsgrad mehr Wasserstoff auf. Dabei i s t  die f l ~ -  

chenspezifische Adsorption unabh~ngig vonder Reduktionstempe- 

ratur. Der nach vol lst~ndiger Reduktion bei 350 °C gemessene 

Weft von 0,049 cm3/'m 2 i s t  im Rahmen der MeBgenauigkeit nicht 

yon den beiden Maximalwer ten bei 280 °C und 350 oC 

(0,051 cm3/m 2) zu unterscheiden und konnte mehrmals reprodu- 

z ie r t  werden. 

Im Gegensatz zu der fl~chenspezifischen Adsorption sinkt die 

massenspezifische H2-Adsorption bei der h~heren Reduktionstem- 

peratur ab einem Reduktionsgrad yon rund 60 % (Tabel le 2?). 

Dies bedeutet fur die CO/H2-Umsetzungen, dab mit ErhShung des 

Reduktionsgrades die Zahl der aktiven Zentren bei vorgegebener 

Katalysatoreinwaage abnimmt. 

Tabelle 27: EinfluB des Reduktionsgrades auf die H2-Adsorp- 

t ion bei 60 oc und l bar fur  den a l k a l i s i e r t e n  

Eisenf~llungskatalysator I0 (Fe - 15 K20) 

Tred 
oc 

1280 

350 

Grdred 
% 

8,2 

12,9 

31,6 

54,8 

66,2 

88,4 

I I , 2  

18,8 

34,7 

55,2 

67, l 

91,8 

350 99,6 

A s 

m2/g 

0,329 

0,26? 

0,352 

D,521 

0,583 

0,609 

Vads, l bar 
cm3/g .... I 10-3 cm3/m2 

I 13,6 

12,0 

23,8 

40,4 

46,6 

50,8 

0,269 12,9 

0,262 16,0 

0,401 28,9 

0,445 38,7 

0,446 43,3 

0,401 51,4 

0,377 49,0 

24,1 

22,3 

14, B 

12,9 

12,5 

12,0 
, , ,  

20,8 

16,4 

13,9 

11,5 

10,3 

7,8 
7,7 
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In Bi ld 58 i s t  der z e i t l i c h e  Ver lauf der H2-Adsorption nach 

Zugabe yon jeweils 7,75 cm 3 Wasserstoff zu der zuvor im Hoch- 

vakuum entgasten Probe dargestel l t ,  Bei 60 oc wird die gr~Bte 

H2-Menge aufgenommen, das Adsorptionsgleichgewicht wird nach 

rund 180 Minuten erreicht. Mit steigender Temperatur nimmt die 

adsorbier te H2-Menge ab, g l e i c h z e i t i g  e r f o l g t  die 61eichge- 

wichtseinstellung wesentlich schneller. 

40 

N 3O 
E 

E 
o 

! 
o 20  

e l  

o 
> 10 

z~ Ooc 
0 60°C 
v 120°C 
a 180°C 
0 240°C 

O~ 6O 120 180 240 
tad./min 

Bild 58: Ze i tabh~ngigke i t  der Wasserstoffaufnahme fur den 

Kata lysator  17, nach Zudosieren yon 7,75 cm 3 H2, 

Kata lysator  bei 450 oc getrocknet und bei 350 oC 
reduziert, A s = 13.D m2/g 

Bei dem Manganoxidkatalysator 20 wurden jeweils 3,85 cm 3 H 2 zu 

der entgasten Probe zudosiert (Bild 59), bier nimmt die adsor- 

b ie r te  H2-Menge mit steigender Temperatur zu, die Dauer bis 

zum Erreichen des Adsorptionsgleichgewichts wird dabei l~nger 

und betr~gt rund 120 Minuten bei einer Adsorptionstemperatur yon 240 oc. 
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Bild 59: Zei tabh6ngigkei t  der Wasserstoffaufnahme fur  den 

Katalysator  20, nach Zudosieren yon 3,85 cm 3 H 2, 

Katalysator  bei 450 oc getrocknet und bei 400 °C 

reduziert, A s = 16,8 m2/g 

7.4 Rasterelektronenmikroskopie und R~ntgenstrahlmikroanalyse 

Die Elektronenmikroskopie bietet die M~glichkeit die Oberfl~- 

chentopographie yon Festk~rpern sowie deren Ver~nderung durch 

~uBere EinflUsse (Trocknung, Reduktion, Synthese) zu beobach- 

ten. FSr die Untersuchungen an Katalysatoren werden vorwiegend 

die Raster-Elektronenmikroskopie (REM) und die Transmissions-" 

Elektronenmikroskopie (TEM) verwendet. Bei der Raster-Elektro- 

nenmikroskopie wird die Probenoberfl~che punktweise mit einem 

Elektronenstrahl geringer Ausdehnung (5 - 2D nm) abgetastet. 

FUr REM-Untersuchungen muB die Festk6rperoberfl~che elektr isch 

leitend sein. Nichtleitende Proben werden mit einem elektr isch 

leitenden Dberzug (z. ~ durch Aufdampfen von Gold) versehen /29/. 
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Zur chemischen Analyse der Katalysatoroberfl~che wird die 

R~ntgenstrahlmikroanalyse verwendet, dabei wird die charakte- 

r ist ische R~ntgenstrahlung bestimmt, die unter der Einwirkung 

ene-giereicher Elektronen yon der Probenoberfl~che emi t t ie r t  

wird. Der Anregungsbereich des Elektronenstrahls betr~gt ca. 

1 um 3 und ist  der begrenzende Faktor fur die erreichbare late- 

rale Aufl~sung. Die chemische Elementaranalyse der Oberfl~che 

i s t  demzufolge nicht begrenzt auf die ~uBerste Atomlage son- 

dern ergibt einen M i t te lwer t  ~ber eine Schichtdicke yon ca. 
l um. 

In den Bildern 60 bis 65 sind die REM-Aufnahmen und das Ergeb- 

nis einer R~ntgenstrahlmikroanalyse dargestellt. Die Aufnahmen 

wurden im Laboratorium fur Elektronenmikroskopie der Universi- 

t~t Karlsruhe angefertigt, Die maximal lO O00-fache Vergr~Se- 

rung erm~glicht die Darstellung yon Oberfl~cheneinzelheiten 

his ca. 50 nm, dieser Bereich wird auch mit der Hg-Porosimet- 
r ie erfaSt. 

Bild 60 zeigt ein Korn des alkal isierten Eisenkatalysators 12 

nach der Trocknung bei 160 °C. Das abgebildete Teilchen be- 

s i t z t  scharfe Kanten und eine re la t i v  g la t te  Oberfl~che mit 

mehreren L~chern, deren Durchmesser rund 5 ~m betr~gt. Diese 

L~cher sind wahrscheinlich durch das beim Trocknen entweichen- 

de Wasser gebildet worden. Bild 61 zeigt einen Ausschnitt aus 

dem Katalysatorkorn bei 40DO-facher Vergr6Berung. Neben der 

ovalen ~ffnung erkennt man kleine Partikel auf der Oberfl~che. 

Die R~ntgenstrahlmikroanalys~ ergibt eine homogene Verteilun~ 

des Kaliums, die erreichbare AuflBsung erlaubt keine Aussage 

darUber, ob es sich bei den kleinen Part ikeln um Kaliumoxid 

handelt, ~hnliche Partikel sind jedoch auch auf Aufnahmen yon 

n i c h t a l k a l i s i e r t e n  Proben zu sehen. Nach der Reduktion bei 

350 oC ~ndert sich die Form der Katalysatork~rner deut l ich,  

die scharfen Kanten sind nur noch s~Iten vorhanden, die Ober- 

fl~che wird rauher (Bild 62). Der aluminiumhaltige Katalysator 

10 besitzt auch im oxidischen Zustand eine rauhe Oberfl~che. 

Bei I0 O00-facher Vergr68erung erkennt man sehr feine Oberfla- 
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:henstrukturen (Bild 63) bei den BE'F-Messungen.wurden fur den 

Katalysator '  14 auch r e l a t i v  groBe spezif ische Oberfl~chen 

(240 m2/g nach'Trocknung bei 250 oC im Hochvakuum) gefunden. 

Die R~ntgenstrahlmikroanalysen zeigen homogene Verteilungen 
yon Aluminium und Kalium. 

Die Oberfl~che des Eisen-Manganoxid-Katalysators 16 is t  amor- 

pher als die der a lkal is ier ten Eisenkatalysatoren, man findet 

haupts~chlich runde Teilchen, Bei 4000-facher Vergr~Berung 

erkennt man sehr rauhe Oberfl~chen (Bild 64). Die R~ntgenmi- 

kroanalyse des Katalysators 16 (Bild 65) zeigt den Kaliumpeak 

(3313 eV), die K=-Linie des Mangans (5908 eV) sowie als Summe 
den K=-Peak des Eisens und den KB-Peak des Mangans (6403 ev). 

i 

Aus dem Vergleich yon mehreren R~ntgenmikroanalysen kann ge- 

schlossen werden, dab die Vertei lung der Elemente in den 

~uBeren Schichten der Katalysatork~rner homogen ist .  

Bild 60: REM-Aufnahme, Katalysator IZ (Fe - 2,6 K20 ) im oxidi- 

schen Zustand, 130-fache Vergr6Berung 
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Bild 61: REM-Aufnahme, Katalysator ]2 (Fe - 2,6 K20) im oxid i -  
schen Zustand, 4000-fache Vergr~Berung 

Bild 62; REM-Aufnahme, Katalysator 12 (Fe - 2 , 6  K20) nach 

Reduktion bei 350 oc, 300-fache Vergr~Berung 
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Bild 63: REM-Aufnahme, Katalysator 14 (Fe - 20 Al203) im oxi-  

dischen Zustand, I0 O00-fache Vergr~Berung 

Bild 64: REM-Aufnahme, Katalysator 16 (Fe - 346 Mn) im ox id i -  

schen Zustand, 40OO-fache Vergr~Berung 
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Bild 65: RGntgenmikroanalyse, Katalysator 16 (Fe - 346 Mn), 

Analyse der in Bi]d 64 abgebildeten Fl~che 

7.5 Charakterisierung von gebrauchten Katalysatoren 

Mit dem Eisenf~llungskatalysator 17 (Fe) und dem Eisen-Mangan- 

o x i d k a t a l y s a t o r  16 (Fe - 346 Mn - 23,3 K20) wurden 

CO/H2-Umsetzungen in den AdsorptionsbUretten durchgef~hrt, Die 

Katalysatoren konnten so nach der Reduktion und nach verschie- 

denen Syntheselaufzeiten ohne Probentransfer an Luft durch N 2- 

Adsorption bei -196 oC und durch H2-Chemisorption bei 60 °C 

charakter isiert  werden. Bei den CO/H2-Umsetzungen erfolgte die 

Probennahme mit H i l fe  der Ampullen-Gesamtprobentechnik /9/ ,  

die Ampullenproben wurden gaschromatographisch analysiert  /8/ .  
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7.5.1  Charakterisierung des Eisenf~llungskatalysators 17 nach 

unterschiedlicher Synthesedauer 

Der Katalysator 17 (Fe) wurde in z'wei Stufen reduz ier t ,  zu- 

n~chst 165 Stunden bei 350 oC bis zu einem Reduktionsgrad yon 

93,5 % und anschlieBend 47 Stunden bei 450 °C bis zur v o l l -  

st~ndigen Reduktion. Die Synthese wurde in drei Abschnitte 

unter te i l t ,  nach 24, 48 und 120 Stunden wurde der Katalysator 

bei der Reaktionstemperatur mit St ickstof f  gespUlt, in N 2 auf 

450 oC aufgeheizt und dann im Hochvakuum entgast. Nach der 

Messung der N2-Adsorption und der H2-Chemisorption wurde der 

Katalysator in Helium auf 250 oC aufgeheizt und die Synthese 

fortgesetzt. Die Reaktionsbedingungen waren: 

Druck 

Temperatur 

Raumgeschwindigkeit 

Synthesegaszusammensetzung, H2/CO 

Katalysatoreinwaagen, mox 

mred 

1 bar 

250 oC 

400 h -I 

1,7 

19,912 g 

13,922 g 

Bild 66 zeigt  die Gesamtproduktverteilungen der organischen 

Produkte am Ende der drei Syntheseabschnitte. Mit zunehmender 

Synthesedauer ste igt  der Methangehalt an, gleichzeit ig nehmen 

die Antei le im mi t t le ren  C-Zahlbereich (C 5 - CII) ab. Die 

geringen Mengen an Produkten mit hSheren C-Zah]en bleiben 

konstant. Da nur Spuren an hShermolekularen Kohlenwasserstof- 

fen entstehen, kann die Katalysatoroberfl~che durch SpUlen mit 

Inertgas und Entgasen im Hochvakuum gere in ig t  werden. Die 

organischen Produkte bestehen haupts~chlich aus paraffinischen 

Kohlenwasserstoffen mit einem Anteil der n-Alkane yon C l - C 6 

am Gesamtprodukt von rund 72 %. 
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Bild 66: Verteilung des organischen Produktes in C-% ~ber der 

C-Zahl f~r die Synthese im BUrettenreaktor mit dem 

Eisenkatalysator 17, Probennahmen nach 24, 48 und 

120 Stunden 

Die logarithmische molare Auftragung der Verteilung des orga- 

nischen Produktes folgt einer Schulz-Flory-Verteilung und kann 

durch zwei Geraden mit Schnittpunkt bei C B beschrieben werden 

(Bi ld 67). Die aus den Geraden ermi t te l ten Kettenwachstums- 

wahrscheinlichkeiten (vgl. Kap. 5.4) sind in Tabelle 28 auf- 

getragen. Nach 24 Stunden(Ende des ersten Syntheseabschnitts) 

48 Stunden (Ende des zweiten Syntheseabschnitts) und nach 

72 Stunden sind Pg, oC,1 und Pg,oC,2 konstant, erst dutch die 
Katalysatordesaktivierung nach 120 Stunden, die mit einem 

RUckgang der Ausbeute an organischem Produkt in den Ampullen- 

proben verbunden ist ,  sinkt die Kettenwachstumswahrscheinlich- 

ke i t  im Bereich k le iner C-Zahlen (Pg,oC, I),  w~hrend Pg,oC,2 
ansteigt. 
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Bi ld  67: Logarithmische molare Verteilung des organischen 

Produkts f~r die Synthese im BUrettenreaktor mit dem 

Eisenkatalysator 17, Probennahme nach 24 Stunden 

Tabelle 28: Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten fur die 3 Syn- 

theseabschnitte bei der CO/H2-Umsetzung mit dem 

Eisenkatalysator 17 

Synthese- 

abschnitt 

Gesamtsynthese- 

dauer, h 
. J , ,  

24 

48 
72 

120 

AAp 
C-% 

18,1 

12,3 
14, B 

9,6 

Pg, oC, 1 
(C 3 - C8) 

O, 53 

O, 54 

O, 53 

O, 48 

Pg,oC,2 
(C 9 - C14 ) 

0,63 

0,63 

0,63 

0,67 
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In der Tabelle 29 i s t  der ze i t l i che  Verlauf der UmsStze, 
Ausbeuten und Produktzusammensetzung fur den I. Syntheseab- 
schnitt dargestelit: 

Tabel le 29; Ums~tze, Ausbeuten, Produktzusammensetzung und 
Ole f inan te i le  fur  die CO/H2-Umsetzung mit dem 
Eisenkatalysator 17 (Fe) im BUrettenreaktor, I. 

Synthesedauer, 

UCO, 

UH 2, 
AAp, 

ACO 2, 
CVerl ust I ), 

Syntheseabschnitt (0 - 24 Stunden) 

% 12o,2 
% I 11,3 
C-% I 0,2 
C-% I 2,3 
C-% 

I I ,4 I 11,4 
1,5 I 3,9 
3,6 I 3,9 

55 1130 
21,4 26, 5 
12,0 18,7 
6,0 14,0 
4,6 7,7 

10,8 4,8 

20, 7 J 20, 6 
18, 7 1 18, 1 
I0,9~ I0,0 

Produ ktzusammensetzung 

CI, 
C2, 
C3, 
C4, 
C5+, 

C-% 
C-% 
C-% 
C-% 
C-% 

Alkohole u. O-Verb.,C-% 

30, I 19,6 i 17,5 17,1 17, I I 18,21 18, 

~. l ~ . ~ i  ~.~ ~,~ ~9.~i~o,~ I ~o, 

~, I ~ , ~ I  ~,~ ~.~ ~ , ~ I ~ , ~ I  ~, 
~, ! ~ , ~  I ~,~ ~,~ ~ . ~ i ~ , ~  I ~s, O. L_ 

Ol eli nantei I e 

C2, 
C3, 
C4, 

Mol-% 
Mol-% 
Mol-% 

~-01 eli nantei I e 2) 

I 0 122,91 10,o I 7,1 
I 73 ,8 i  52,01 21,9 i 14,2 

34,4 

C4, 
C6, 

~,9 1 s'81 ~.9 
9,6 1 12'41 i~.i 

25,1 

[ Mol-% 1 50,81 26,31 27,3 I 25,6 ~ 26,7 [ 26,11 26,7 

I) CVerlus t : UCO - AAp - ACO 2 
2) ~-Olefinanteile in den n-Olefinen 
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Der CO-Umsatz betr~gt in den ersten 60 Minuten der Synthese 20 

- 25 Z, der erhShte Weft nach I0 Minuten k~nnte durch eine 

Erh~hung der Temperatur zu Beginn der Umsetzung bedingt sein. 

Es wurde eine maximale TemperaturerhBhung yon 5 °C beobachtet. 

Nach 24 Stunden be%r6gt der CO-Umsatz 30,5 ~. Der Wasserstoff- 

umsatz s te ig t  w~hrend der gesamten Versuchsdauer an und be- 

tr~gt 20,6 % nach 24 Stunden. Zu Beginn der Synthese l i eg t  die 

C02-Ausbeute Ober der Ausbeute an organischem Produkt in den 

Ampullenproben, in dieser Phase wird verst~rkt Kohlenstoff auf 

dem Katalysator abgeschieden, der Sauerstoff wird in Form yon 

CO 2 entfernt., Diese Kohlenstoffabscheidung zeigt sich auch in 

der Dif ferenz der in das Reaktionsgef~8 eintretenden bzw. 

austretenden Kohlenstoffst~me (CVerlust), in den ersten I0 

Minuten der Umsetzung betr~gt der Kohlenstoffverlust BO - 90 % 

vom insgesamt umgesetzten CO. Der bei der Kohlenstoffabschei- 

dung freiwerdende Sauerstoff  kann auch von H 2 als Wasser 

ent fern t  werden, eine Oxidation des reduzier ten Eisens wird 

dagegen nach Ralek /30/ bei I bar Gesamtdruck n icht  beobach- 

te t ,  sondern f i nde t  erst  bei h~herem Druck Cab I0 bar) s t a t t .  

Auch nach l~ngeren Syntheselaufzeiten werden nut Eisencarbide 

und 'Graphit nachgewiesen. Nach 24 Stunden betrBgt der Kohlen- 

s tof fver lust  nur noch 2,4 %. 

Die Produktzusammensetzung zeigt zun~chst einen hohen Methan- 

ante i ]  (nach 5 min), einen sehr kleinen C2-Anteil und einen 

hohen Antei] der C5÷-Kohlenwasserstoffe, Bei den C5+-Produkten 

kann es sich um Aufbauprodukte aus Ethsn handeln, das sehr 

reaktive Ethen wird zu Versuchsbeginn vollst~ndig in sekund~- 

ren Reaktionen verbraucht. Nach 24 Stunden l ieg t  das Maximum 

der Produktverteilung bei den C3-Kohlenwasserstoffen , nur rund 

25 % des umgesetzten Kohlenstoffs i s t  in Produkten > C 4 ent- 

halten, d. h. es werden re]at iv  kurzkettige Produkte gebi]det. 

In den Chromatogrammen werden nur noch Spuren an Cl8 - C20- 

Produkten gefunden. A]kohole und sonstige saue rs to f f ha | t i ge  

Verbindungen werden kaum gebi ldet  (0,2 - 0,4 %). Oas Produkt 

besteht in der Hauptsache aus Paraffinen, die C 2 - C4-Olefin- 
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antei le nach 24 Stunden ]iegen unter 35 %. Die ~-Olefinantel le 

in den n-Olefinen erreichen schon nach lO Minuten konstante 

werte, die mit steigender C-Zahl geringer wer~en. 

Tabelle 30: Kohlensto f fb i lanz nach einer Synthesedauer yon 

24 Stunden 

C im Einsatz CO = Cei n 

C im nichtumgesetzten CO 

C in organischen Produkten 

C in CO 2 

C auf dem Katalysator 

Z Cau s 

CVerlust = Cei n - Z Cau s 

28, 31 g 

20, 94 g 

4,02 g 

2,07 g 

0,80 g 

27, 83 g 

O, 48 g 

100 % 

74,0 % 

14,2 % 

7 ,3% 

2 ,8% 

9B,3 % 

1,7 7= 

Die Tabelle 30 zeigt  die Kohlenstof fb i lanz fur  den ersten 

Syntheseabschnitt  (0 - 24 Stunden). Die Kohlenstoffmenge im 

eingesetzten Kohlenmonoxid betr~gt 28,3 g. Aus dem zeit l ichen 

Verlauf des CO-Umsatzes und den Ausbeuten an organischem Pro- 

dukt und Kohlendioxid erh~I t  man die aus dem Reaktionsgef~B 

austretende Kohlenstoffmenge, die 95,5 % des eingesetzten 

Kohlenstoffs betrBgt. Die Gewichtszunahme des Katalysators 

nach einer Synthesedauer yon 24 Stunden wird nach Sp~len mit 

N 2 bei 250 oc und 450 oc und nach dem Entgasen im Hochvakuum 

bestimmt, sie betr~gt 0,8 g. Eine Elementaranalyse des Kataly- 

sators nach 120 Stunden Synthese ergab einen Kohlenstoffgehalt 

yon 17,6 Gew-7= bei einer Gewichtszunahme yon 17,8 %. Es kann 

deshalb angenommen werden, dab auch nach einer Synthesedau~r 

yon 24 Stunden die Gewichtszunahme ausschlieBlich durch Koh- 

lenstof f  hervorgerufen wird. Damit erh~It man eine Differenz 

der in den Reaktor eintretenden zur austretenden Kohlenstoff- 

menge (+ C auf dem Katalysator) yon 1,7 %, diese kann zum Tell 

durch die beim SpUlen mit N 2 aus dem Reaktor entfernten Pro- 
dukt erk lar t  werden. 
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Eine Absch~tzung mit H i l fe  der spezifischen Oberfl~che des 

reduzierten Katalysators (8, I m2/g) und dem Platzbedarf eines 

Eiser, atoms an der Oberfl6che (O,D61 nm /31/)  e rg ib t  fur die 

vol ls t~ndige Carbidierung a l l e r  Oberfl~chen-Eisenatome (zu 

Fe2C) einen Kohlenstoffbedarf yon 0,02 g. Zur Carbidierung 

a l l e r  Eisenatome in 13,922 g Katalysator (Reineisen) werden 

1,5 g Kohlenstoff benBtigt. Dieser Wert wird nach einer Syn- 

thesedauer yon 48 Stunden (2. Syntheseabschnitt) uberschrit- 

ten, hier erh~It man eine Gewichtszunahme von 1,8 g. Nach dem 

3. Syntheseabschnitt (120 h) betr~gt die Gewichtszunahme des 

Katalysators 3,0 g. 

!m 2. Syntheseabschnitt (24 - 4B h) werden ~hnlich wie im I. 

Abschnitt Anfahrvorg~nge beobachtet, der CO-Umsatz betr~gt 

jedoch zu Synthesebeginn nur rund 10 %. es wird wenig CO 2 

gebildet und nur ein geringer Kohlenstoffverlust beobachte~. 

Die Ausbeuten steigen kon~inuier ] ich an, dabei i s t  die Aus- 

beute an organischem Produkt immer grSBer als die C02-Aus- 

beute, Nach einer Gesamtsynthesedauer von 4B Stunden betr~gt 

der C-Verlust l .1%, der CO-Umsatz ] i eg t  mit rund 20 % etwas 

n iedr iger  als nach 24 Stunden, die Ausbaute~1 betragen 12,3 % 

(AAp) bzw. 4,9 % (Ac02). Bei der Produktvertei lung f ~ l l t  auf, 

dab der Antei l  an Methan zunimmt, das Maximum bei C 3 b le ib t  

jedoch erhalten, Alkohole und sonstige sauerstoffhaltige Ver- 

bindungen sind nut in geringen Anteilen vorhanden (0,4 C-%). 

Bei l e i ch t  erhShtem Olef ingehal t  i s t  der a-Olef ingehal t  im 

2. Syntheseabschnitt konstant geblieben. 

In der Tabel le 31 sind Ums~tze, Ausbeuten und Produktzusammen- 

setzungen im 3. S y n t h e s e a b s c h n i t t  (48 - 120 Stunden) da rge -  

s t e l l t .  In diesem A b s c h n i t t  wurde e in w a s s e r s t o f f r e i c h e r e s  

Synthesegas e ingese tz t  (H2/CO = 1,89). 
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Tabelle 31: Ums~tze, Ausbeuten, Produktzusammensetzung und 

O l e f i n a n t e i l e  f~ r  die CO/H2-Umsetzung mi t  dem 
E isenka ta lysa to r  12 (Fe) im BUret tenreaktor :  3. 

Syntheseabschnitt (48 - 120 Stunden) 

Synthesedauer, min 

h. 

Ums~tze, Ausbeuten 

UCO, 

UH 2, 
AAP, 

ACO 2, 
CVerlust, 

% 

7. 
C-% 
C.% 
C-%1 ) 

Produktzusammensetzung 

CI, 
C2, 

C3, 

C4, 

C5+, 
Alkohole u. 

i C'% 

C-% 
C-% 
C-% 
C-% 

O-Verbindungen, C-% 
I 

Olefinanteile 

C2, 
C3, 
C4, 

Mol-% 
Mol-% 
Mol-% 

20 240 I 480 720 
I 

4 8 12 

1440 2880 

24 48 

2,8 8,6 I 13,91 
1,7 6,2 9,7 
0,4 2,9 6,3 

0,4 0,9 2,4 

2,0 4,8 5,2 

55,3:24,6 21,1 
10,7 15,6 1~,0 
12,9 19,3 I 20,2 

11,3 15,0 15,2 

6,6 24,4 26,8 

3,2 1,1 0,7 
i , . i  

16,1 21..6 18, 
10,9 14,9 13, 
9,2 14,8. 12, 
3,8 6,3 
3,1. 0,3 

22,4 20,7 
17,2 17,9 

21,1 21,0 
15,4 14,5 

23,9 25,7 

0 0,2 

3540 4320 

59J 72 

O! 13,2 
3 9,8 

2,9 10,3 

5.0 3.7 
O, 1 -0,8 

22,2 23,5 
19.1 20,6 
21,1 21,1 

13,7 13,6 

23.6 20, 7 

O, 4 O, 5 

12,3 
9,8 
9,6 
3,2 

-0, 5 

24, 4 
21, 1 
20, 9 
13, 0 

19,9 

0,7 

63,7 26.0 17,5 14,1 i 9.3 9.9 14,4 16.0 
! 

78,7 50,0 37,8 29,5 20,1 27,2 29,8 29,8 
72,8 64,6 57.0~ 48,8 39,5 49,3 57,0 64,2 

:-Olefinanteile 2) 

C4, I Mol-% 
C 6, Mol-% 

37,8 24,7! 23,5 23,4' 23,8 24,2 23,9 I 24,3 
0 8.o L 8,4in,b.. 8,2 8,6 9,0'10,0 

l , i  

I )  CVerlus t = UCO - AAP - ACO 2 
2) ~-Ole f inante i le  in den n-O1efinen 
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Der CO-Umsatz s t e i g t  k o n t i n u i e r l i c h  an und erre' icht nach 24 

Stunden einen maximalen kerr von 21,6 Z, nach 48 Stunden 

beginnt die Katalysatordesaktivierung der Kohlenmonoxid-Umsatz 

f ~ l l t  auf 12, 3 Z ~72 h). Parallel dazu verl~uft der H2-Umsatz 

mit einem Maximum nach 24 Stunden und einem Endwert von 9,8 

(72 h). Nach 48 Stunden wird kein Koh lens to f fver lus t  (CVe r_ 

lus t )  mehr beobachtet, d. h. der CO-Umsatz i s t  g le ich der 

Summe aus den Ausbeuten an organischem Produkt und an CO 2. 

W~hrend der Desaktivierung wird sogar ein KohlenstoffSberschu8' 

im Produkt beobachtet, die Desaktivierung kann nur dadurch 

e r k l ~ r t  werden, dab zuvor abgeschiedener reakt iver  Oberf l~- 

chenkohlenstoff durch inaktivieren (graphitischen) Kohlenstoff 

ersetzt wird. 

Nach einer Syntheselaufzeit yon 20 Minuten besteht das Produkt 

zu 5ber 50 ~ aus Methan, geringen Mengen an Cs+-Kohlenwasser- 

stoffen (6,6 ~} und einem re la t iv  hohen Anteil an sauerstoff- 

haltigen Verbindungen. In den ersten 24 Stunden w~hrend denen 

der Umsatz ste igt ,  nehmen der Methangehalt und der Gehalt an 

Sauerstoffverbindungen ab, der Gehalt der Cs+-Kohlenwasser- 

stoffe nimmt zu. 

Die Desaktivierung des Katalysators i s t  beg le i te t  yon einem 

Anstieg des CH4-Wertes, bei g l e i c h z e i t i g e r  Abnahme des 

Cs+-Anteils. 

Die Dlef inantei le im C2-C 4 sipd zu Synthesebeginn fur diesen 

Katalysator auBergew~hnlich hoch, nehmen jedoch mit steigender 

A k t i v i t ~ t  rasch ab, durchlaufen ein Minimum nach 24 Stunden 

und steigen in der Desaktivierungsphase wieder an. Der ~- 

O le f i nan te i l  in C 4 b le ib t  mit Ausnahme de.r Anfangsphase (20 

min) w~hrend der ge~amten Umsetzung konstant bei rund 24 %, 

der C6-~-Olefinanteil steigt mit abnehmender Katalysatorakt i -  

v i t~ t  le icht an. 
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EinfluB der CO/H2-Umsetzung auf die spezif ische Oberfl~che, 

das spezifische Porenvolumen und den mittleren Porenradius 

FUr den Eisenkatalysator 17 wurden N2-Adsorptionsisothermen 

bei -196 oC nach der Trocknung bei 450 °C, im reduzierten 

Zustand und jeweils nach den drei Syntheseabeschnitten aufge- 

n o m m e n .  

Wie Tabelle 32 zeigt, nimmt die spezifische Oberfl~che durch 

die Reduktion auf weniger als die H~Ifte ab. Die erste und 

zweite Synthese haben keinen groBen EinfluB auf die spezi f i -  

sche Oberfl~che. Nach der d r i t ten  Synthese, d. h. nach einer 

Gesamtsynthesedauer yon 120 Stunden nimmt A sum rund 50 % zu. 

Das spezifische Porenvolumen sinkt durch die Reduktion auf 

weniger als I /3 des Wertes fur den oxidischen Katalysator. 

Nach den Synthesen betr~gt Vp konstant D,012 cm3/g der Wert 

nach der drit ten Synthese wurde allerdings bei Pads/Po = 0,92 

bestimmt und nicht wie die ~brigen Wer%e bei Pads/Po = 0,98. 

Der mitt lere Porenradius nimmt durch die Syntheseversuche auf 

weniger als die H~Ifte ab, dies wird deutlicher, wenn man die 

Porenradienverteilung betrachtet. Nach Trocknung und Reduktion 

sind haupts~chlich Poren mit Radien grSBer 10 nm vorhanden. 

Nach den Synthesen l iegt  das Maximum der Radienverteilung bei 

Poren kleiner 2 nm, man beobachtet eine deutliche Abnahme des 

Antei ls der Poren grSBer 4 nm. Ob diese Abnahme dutch ein 

Blockieren der groSen Poren bei der Synthese bedingt ist, oder 

ob die kleineren Poren b]ockiert werden und die groSen Poren 

durch eine Belegung der Porenwand nach der Synthese einen 

kleineren Radius aufweisen, kann auf Grund der vorliegenden 

Messungen nicht gekl~rt werden. 

Einflu8 der CO/H2-Umsetzung auf die H2-Adsorption 

Adsorptionsversuche mit Wasserstoff bei Tempera%uren zwischen 

O oC und 240 oC haben gezeigt, dab die maximale H2-Aufnahme 

fur  den Eisenkatalysator 17 bei 6D °C e r f o l g t  (vgl. Kapitel 

7,3). In Bild 68 sind die H2-Adsorptionsisothermen , gemessen 
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bei 60 °C fu r  die reduz ie r te  Probe und j ewe i l s  nach den drei 

Syntheseversuchen dargeste l l t .  Das Volumen des pro Gramm Kata- 

lysator  adsorbierten Wasserstoffs Vad s, wurde immer mit der 

Einwaage des reduzierten Katalysators (13,922 g) berechnet, da 

angenommen wird, dab die Adsorption nur an Eisen s ta t t f i nde t .  

Eine Arbe i t  yon Emmett und Podgurski /32/ hat gezeigt,  dab 

Eisencarbide sich im H2-Adsorptionsverhalten nicht yon reinem 

Eisen unterscheiden. Dies g i l t  auch fur die v ie r  in Bi ld 68 

dargestel l ten Isothermen. hier  ergibt sich bei 1200 mbar eine 

Abweichung des adsorbierten Volumens yon rund 15 %. 

Tabelle 32: Ergebnisse der N2-Adsorption fur den Eisenkataly- 

sator 17, im oxidischen Zustand, nach der Reduk- 

t ion sowie nach 3 verschiedenen Syntheselaufzeiten 

A s, m2/g 
Vp, cm3/g 

Rm, m 

ox red 

18,6 B,l 

O, 075 O, 023 

8,1 5,7 

I. Synthese, 

24 h 

7,7 

0,012 

3,1 

2. Synthese, 

48 h 

8,9 

O, 012 

2,7 

3. Synthese, 

120 h 

12,1 

0,0121 ) 

2,0 

Porenvolumen, 10 -3 cm3/g 

2 -  4 nm 

4 - 6 nm 

6 -  8nm 

8 -  lO nm 

I0 - 50 nm 2) 

Summe 

% von Vp 

4,0 ' 1,9 

3,0 1,3 

3,1 1,1 

4,2 I , I  

50,3 13,2 

64,6 18,6 

86 81 

1,8 

0,8 

0,5 

0,4 

3,6 

7,1 

59 

2, 1 

I , I  

0,7 

0,4 

2,0 

6,3 

53 

2,3 

1,0 

0,5 

n. b. 3) 

1,3 

5,1 

43 

I) bei Pads/Po = 0,92 

2) berechnet aus dem im Druckbereich Pdes/Po = 0,98 

(Rp = 50 nm) bis Pdes/Po = 0,9 (Rp = 10 nm) desorbierten Volumen 

3) n. b. = nicht bestimmt 
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Bild 68: Wasserstoffadsorptionsisothermen bei 6D °C fur  den 

Eisenkatalysator 17 nach der Reduktion und nach den 

drei Syntheseabschnitten 

7.5,2 Charakterisierung des Eisen-Manganoxid-Katalysators 16 

nach der Synthese 

Mit dem Katalysator 16 (100 Fe - 346 Mn - 23,3 K20) wurde e~ne 

Synthese in der AdsorptionsbUrette durchgef~hrt. In der Tabel- 

le 33 sind die Syntheseparameter und die Ergebnisse der Umset- 

zung dargestellt. 

Der Katalysator wurde bei 450 °C getrocknet und bei 350 oc 

reduziert, Die Synthese wurde bei einer Temperatur von 250 °C 

und einer Raumgeschwindigkeit yon 500 h - I  gestartet. Da Eisen- 

Manganoxid-Katalysatoren bei niederem Druck eine geringere 

Akt iv i t~t  besitzen als Eisenkatalysatoren /28/ wurden nur sehr 

geringe Ums~tze (Uco < 5 %) und Ausbeuten (AAp ~ 0,2 %) erhal- 
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Tabelle 33: Syntheseparameter 

CO/H2-Umsetzung im 

(Fe - 346 Mn - 23,3 

und SyntheseergeSnisse f~r die 

BUrettenreaktor, Katalysator 16 

K20) 

Synthesetemperatur 

Raumgeschwindigkeit 'RG, 

Synthesegaszusammensetzung, 

Katalysatoreinwaagen, 

Synthesedauer bis zum Zeitpunk% 

der Probennahme l ) ,  

Ums~tze und Ausbeuten 

UCO, 

UH z, 
AAp, 

AC02, 
CVerlust. 
Produktzusammensetzung 

CI, 

C2, 

C3, 

C4, 

C5+. 
Alkohole u. O-Verbindungen. 

O l e f i n a n t e i l e  

C2, 
C3, 
C4, 
a-Of efi nantei I e 2) 

C4. 

C6. 

oc 

h-I 

Hz/CO 
mox, g 

mred, g 

% 
% 

C-% 
C-% 
C-% 

C-% 
C-% 
C-% 
C-% 
C-% 
C-% 

Mol -% 

Mol -% 

Mol -% 

Mol -% 

Mol -~ 

310 
50 

1,89 
10,690 

9,596 

23, 

25,8 
5,6 
3,5 

11,3 
I I , 0  

25,0 
17,6 
13,4 
8,7 

31,8 
3,5 

84, 3 

89,0 

87, I 

95,6 

95,2 

1) Gesamtdauer der Synthese: 95.8 h 

2) e-Oleflne in den n-Olefinen 
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ten. Nach einer Synthesedauer von 24 Stunden wurde die Tempe- 

ratur auf 280 oC und nach weiteren 24 hauf  310 oC gesteigert. 

Bei 310 oc betrug der Umsatz rund 5 %, die Ausbeute an organi- 

schem Produkt 0,5 %. Zur weiteren UmsatzerhShung wurde die 

Raumgeschwindigkeit auf 50 h - I  gesenkt. Nach einer Synthese- 

dauer yon 23,2 Stunden (rund 96 h Gesamtdauer der Synthese) 

betr~gt der CO-Umsatz ~hnlich wie bei dem Eisenkatalysator 17 

25,8 %. Der H2=Umsatz i s t  sehr gering (5,6 %), die C02-Aus- 

beute l ieg t  wesentlich h~her als die Ausbeute an organischem 

Produkt. SchlieBt man die Kohlenstoffabscheidung als mSgliche 

Erkl~rung fur  den hohen Koh lens to f fve r lus t  (C- l l  %) aus und 

nimmt man an, dab aus stSchiometrischen Uberlegungen pro ge- 

b i l d e t e r  CH2-Gruppe maximal ein C02-MolekUl entstehen kann, 

dann kann die Differenz nur als Wachs erkl~rt  werden. Tats~ch- 

l ich konnten nach Versuchsende grSBere Mengen Wachs im gl~ser- 

nen ReaktionsgefaB f e s t g e s t e l l t  werden, die Kata lysa tore in -  

waage nach der Umsetzung betrug 10,3 g, dies entspricht einer 

Gewichtszunahme yon 6,B %. 

Die Produktzusammensetzung zeigt einen fur Eisen-Manganoxid- 

Katalysatoren hohen Methananteil und einen im Vergleich zum 

Eisenkatalysator 17 erhShten Anteil an C5+-Kohlenwasserstoffen 

und an Sauerstoffverbindungen. Trotz der geringeren Raumge- 

schwindigkeit und der hSheren Reaktionstemperatur beobachtet 

man die fur  Eisen-Malganoxid-Katalysatoren typischen hohen 

Dlefingehalte auch bei,n sehr reaktiven Ethen. Die ¢-Olefinan- 

te i l e  liegen ~ber 95 % und sind unabh~ngig yon der C-Zah]. 

EinfluB der Synthese auf die spezifische Oberfl~che, das spe- 

zi f ische Porenvolumen und den mitt leren Porenradius 

Die Ergebnisse der N2-Adsorption bei -196 oC fSr den Katalysa- 

tor 16 nach der Trocknung bei 45D oc (ox), der Reduktion bei 

350 °C (red) und der Synthese sind in der Tabel le 34 darge- 

s t e l l t .  Die spezif ische Oberfl~che wird durch die Reduktion 

v e r k l e i n e r t  und durch die Synthese wieder vergrSBert. Das 

Porenvolumen im Bereich < 50 nm und der mi t t le re  Porenradius 
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nehmen bei der Reduktion ebenfa l ls  ab, nach der Synthese i s t  

zwar das spez i f i sche  Porenvolumen gest iegen, der m i t t l e r e  

Porenradius i s t  jedoch we i te r  abgesunken. Dies erkennt man 

auch aus der Ver te i l ung  des Porenvolumens bei der nach der 

Synthese rund 40 Z der Poren mit  Radien k l e i ne r  50 nm im 

Bereich kleiner 2 nm vorliegen. Die Wasserstoffadsorption bei 

60 oC nahm yon 0,25 cm3/g vor der Synthese auf 0,20 cm3/g nach 

der Synthese ab. 

Bei den C h a r a k t e r i s i e r u n g e n  dutch N2-Phys isorp t ion  und 

H2-Chemisorption l i eg t  ein mSglicher Fehler in der eventuell 

nicht quant i tat iven Entfernung der gebildeten hBhermolekularen 

Produkte, die dutch SpUlen mit N 2 bei 250 oc und 45D oc und 

durch Evakuieren im Hochvakuum (450 °C) versucht wurde. 

Tabelle 34: Ergebnisse der N2-Adsorption fur den Eisenmangan- 

o x i d - K a t a l y s a t o r  16 (Fe - 346 Mn - 23,3 K20) im 

oxidischen Zustand, nach der Reduktion und nach 

der Synthese 

ox red nach Synthese 
, ,  , ,  , . 

A s , m2/g 

Vp, cm3/g 

R m, nm 

41,7 

0,159 

7,6 

7,9 

0,016 

4,1 

15,2 

0,021 

2,8 

Porenvolumen, lO -3 cm3/g 

2 - 4 nm 

4 - 6 nm 

6 - 8 nm 

8 - 10 nm 

10 - 50 nm I ) 

Summe 

% yon Vp 

13,5 

16,0 

18,3 

20,6 

66,8 

135,2 

85 

2,3 
1,7 

1,8 

1,9 

3,7 

11,4 

71 

2,9 

1,B 

1,4 

1,0 

5,3 

12,4 

59 

I )  berechnet aus dem im Durchbereich Pdes/Po = 0,98 (Rp = 50 

nm) his Pdes/Po = 0,9 (Rp = 10 nm) desorbierten Volumen 
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8. SCHLUSSFOLGERUNGEN 

Die Herstel lung der Katalysatoren e r fo lg te  in einer kon t i -  

nuierl ich betriebenen F~llungsapparatur. Durch Variation der 

Bedingungen i s t  es mSglich, die Katalysatorzusammensetzung 

gezielt  zu ~ndern und zu reproduzieren. Die gef~llten Kataly- 

satoren wurden nach verschiedenen Vorbehandlungen zur Bestim- 

mung der Oberfl~cheneigenschaften, und zur Messung yon Selek- 

t iv i t~t- und Aktivit~t bei der Synthesegasumsetzung, eingesetzt. 

Die kinetische Katalysatorcharakterisierung durch Synthese- 

gasumsetzung wurde anhand eines Kurztestprogrammes oder durch 

ein ausf~hrliches Versuchsschema vorgenommen. Die Versuchsbe- 

wertung wurde aus gaschromatographischen Analysen des Reak- 

tionsprodukts erhalten. 

Durch die Gas/Dampf-Gesamtproben-Ampullentechnik, verbunden 

mit den dar~uf abgestellten gaschromatographischen Methoden, 

war es mSglich, die bei der Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung 

gebildeten Produkte sehr genau zu analysieren. Durch Zumi- 

schen von Inertverbindungen zum Synthesegas wurden innere 

Standards erhalten, auf denen die Berechnung yon Umsatz und 

Ausbeute basierte. 

Im Vergleich zu frUheren Arbeiten /4 /  wurden Eisen-Mangan- 

Matrixkatalysatoren mit erniedrigtem Mangananteil erzeugt, die 

eine gute L a n g z e i t s t a b i l i t ~ t  aufwiesen. Geringere Kaliuman- 

te i l e  beeinflussen die Katalysatorakt iv i t~t gUnstig. Der Zu- 

satz yon Kupfer erh~hte die A k t i v i t ~ t .  Ein Titanzusatz er- 

niedrigte die Akt iv i t~t .  

Der Anstieg der Akt iv i t~ t  eines Eisen-Mangan-Katalysators zu 

Beginn der Laufzeit wurde quanti tat iv studiert.  

Mit Eisen-Matrix-Katalysatoren werden hohe ~-Olefinantei le im 

Produkt erzielt.. So betr~gt beispielsweise die l-Olefinausbeute mit Kata- 

lysator 30 (lO0 Fe 877 Mn 43 K20) 70 Mol-~ der Clo-Kohlenwasserstoffe. 
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Es mu8 ein Mindestgehalt an Matrixkomponente vorhanden sein, 

um ein in bezug auf ~.-Olefine prim~res Produkt zu erhalten. 

Andernfalls werden sekund~re Reaktionen der Isomerisierung und 

Hydrierung yon ~-Olefinen zu vorherrschenden Reaktionsschritten. 

Ein wichtiger, die Selekt ivi t~t beeinflussender Faktor i s t  der 

Kaliumgehalt des Katalysators. Kleine Kaliummengen steigern 

die Olefinausbeute. Mit kal iumdotierten Eisenkatalysatoren 

werden auch hohe O le f inse lek t i v i t~ ten  im Bereich k le iner  

MolekUle erhalten. Die Olefinanteile im Reaktionsprodukt nehmen 

jedoch mit zunehmender C-Zahl stark ab. 

Mit Eisen-Mangan-Matrix-Katalysatoren bleibt das Olefin-Paraf- 

fin-Verh61tnis im Syntheseprodukt Uber weite C-Zahlbereiche 

konstant (BWo/pl und BWo/p2). Bei mittlerem Gehalt an Matrix- 

komponente erniedrigt sich- der Olefinanteil ab Cl5. 

Durch die Ampullenprobentechnik war es mSglich,die Anfangsse- 

l_ekt iv i t~t  bei der Synthese zu verfolgen. Mit zunehmender 

Synthesedauer verschiebt sich die Produktzusammensetzung yon 

bevorzugt Methan zu MolekUlen mit l~ngeren Ketten. Zu Beginn 

der Synthese finder man nut wenig Olefine und zwar bevorzugt 

B-Olefine. Bereits nach. ca. 20 Minuten kSnnen ¢-Olefine mit 

95 % der n-Olefine vorherrschen. Dies bedeutet, dab sich das 

katalyt ische System erst nach ein iger Zeit formier t  und die 

Selektivit~tsgrSBen erreichen nach dieser Zeit ihre station~- 

ren Werte die Uber mehrere Wochen konstant bleiben kSnnen. 

Die logarithmische Darstellung der Gesamtproduktverteilung 

erreicht nach etwa einer Stunde Synthesedauer konstante Werte. 

Es sind zwei Geraden mit verschiedenen Steigungen zu unter- 

scheiden. Im Modell des schr i t tweisen Kettenwachstums ent- 

spricht dies unterschiedlichen Wachstumswahrscheinlichkeiten. 

Der Schnittpunkt dieser Geraden wird mit zunehmender Synthese- 

dauer zu hSheren C-Zahlen hin verschoben. W~hrend der Formie- 

rungsphase ~ndert sich die Wachstumswahrscheinlichkeit im 

zweiten C-Zahlbereich von kleinen Werten kurz nach Synthesebe- 
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ginn Uber eine Zeitspanne in der nut eine Wachstumswahr- 

sche in l i chke i t  Uber den gesamten Bereich zu erkennen i s t ,  

s c h l i e B l i c h  zu einer Kettenwachstumswahrscheinlichkeit die 

gr~Ber is t  al.s die im vorderen C-Zahlbereich. 

Die Anderung der Selekt iv i t~t  in der Versuchsanfangsphase mit 

dem Eisen-Mangan-Katalysator (15) lassen auf einen Zusammen- 

hang mit der Kohlenstoffabscheidung schlieBen. Oe aktiver der 

Katalysator i s t ,  desto l~nger (his zu 3 Tage) f indet  eine 

Kohlenstoffabscheidung s tar t .  Der stat ion~re Zustand wird 

erreicht, wenn die Rest-CO-Kurve in dem "Bilanzdiagramm" pa- 

ra l le l  zur Zeitkoordinate verl~uft. 

In der Versuchsphase der anf~nglichen Kohlenstoffabscheidung 

(ca. 7 Minuten) i s t  der CO-Umsatz vollst~ndig und s t e l l t  sich 

dann auf einen Wert von beispielsweise 30 - 40 % ein. Die 

Ausbeute an organischen Verbindungen wird durch Temperaturer- 

h~hung starker erh~ht als die des Kohlendioxids. Dadurch i s t  

es m~glich, das Ausma8 der Konvertierung dutch Temperatur~nde- 

rung tei lweise zu steuern. 

Die im Rahmen der physikalisch-chemischen Katalysatorcharakte- 

risierung durchgef~hrten N2-Adsorptionsmessungen ergaben groBe 

spezifische Oberfl~chen der durch F~llung hergestellten Eisen- 

oxide. Die Oberfl~che wird dutch geringe Mengen an A]203 gegen 

Sintern bei der Trocknung und der Reduktion s t a b i l i s i e r t .  

Manganoxid bewirkt keine Vergr~Berung der spezifischen Ober- 

fl~chen, dagegen wird das spezlf ische Porenvolumen nur bei 

Eisen-Manganoxid-Katalysatoren durch thermische Behandlung 

(450 oC) vergrBBert. Manganoxidhaltige Katalysatoren unter- 

scheiden sich yon reinen Eisenkatalysatoren vor allem dutch 

die Porenradienvertei lung im Makroporenbereich (> 50 nm). 

W~hrend bei Eisenkatalysatoren kaum Poren in diesem Bereich 

vorhanden sind besitzen Eisen-Managanoxid-Katalysatoren ein 

Maximum der Verteilung fur Poren mit Radien gr6Ber 50 rim. 
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Bei der Reduktion verringert sich die spezifische Oberfl~che 

al ler untersuchten Katalysatoren. Bei alkalisierten Eisenkata- 

lysatoren beobachtet man den st~rksten Abfall bei kleinem 

Reduktionsgrad (~ I0 %). Bei gleicher Reduktionstemperatur 

erh~It man ~hnlich grebe spezifische Oberfl~chen, unabh~ngig 

yon der vorangegangenen thermischen Behandlung; h6here Reduk- 

tionstemperaturen verringern diesen Wert. Die Reduktion mit 

Wasserstoff is t  der f~r die Ausbildung der Katalysatorstruktur 

entscheidende Tei lschr i t t  der Vorbehandlung. Die Quecksilber- 

Porosimetriemessungen ergaben bei allen untersuchten Katalysa- 

toren e>inen Anstieg des spezifischen Porenvolumens im Meso- 

und Makroporenbereich durch die Reduktion. Eisen-Mangano×id- 

Katalysatoren unterscheiden sich von Eisenkatalysatoren durch 

einen gr~Seren mitt]eren Porenradius. Die Makroporen erlauben 

bei der Synthese einen schnellen Stoff t ransport ,  wodurch 

Sekund~rreaktionen (Hydrierung, Isomerisierung) in den Hinter- 

grund treten. 

Als relatives Ma8 fur die GreBe der metallischen Katalysator- 

oberf]~che bzw. die Zahl der Hydrierzentren dient die Wasser- 

stoffadsorption bei 60 oC und 1 bar. Die H2-Adsorption nimmt 

mit steigendem Mangangehalt der Katalysatoren ab. Durch Zugabe 

yon Alkaliverbindungen (durch Impr~gnieren der exidischen 

Katalysatorvorstufen mit z. B. Kaliumcarbonat) wird die 

H2-Aufnahme gleichfal ls gesenkt. Aus den Syntheseversuchen is t  

bekannt, dab die Olefingehalte im Produkt durch Kaliumdo- 

tierung ansteigen, und dab insbesondere Manganoxid zu einer 

Steigerung der ~-Olefinselektivi t~t f~hrt. 

Durch CO/H2-Umsetzung i n  der AdsorptionsbUrette wurden diesel- 

ben Katalysatorproben kinetisch charakterisiert und gleichzei- 

t ig Kohlenstoffbilanzen der Versuche ers te l l t ,  wobei auch der 

auf dem Katalysator abgeschiedene Kohlenstoff berUcksichtigt 

wurde. Die physikalisch-chemische Charakterisierung ergab fur 

einen Eisenkatalysator eine Vergr~Serung der spezifischen 

Oberf]~che mit zunehmender Syntheselaufzeit, Dies kann durch 
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die Entstehung yon Carbid- und Graphitschichten erk l6r t  wer- 

den. Gleichzeitig sinkt der mit t lere Porenradius. Ein EinfluB 

der Synthese auf die H2-Adsorption war nicht festzustellen. 
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9 ZUSAMMENFASSUNG 

Ziel der Arbeit war es, Matrixkatalysatoren fur die Synthese 

yon ¢-Olefinen aus Synthesegas herzustellen und die Matr ixwir -  

kung, insbesondere dutch kinetische Methoden zu charakter is ie- ,  

ren und mit physikalisch-chemischen Messupgen an den Katalysa- 

toren in Beziehung zu setzen. 

Katalysatorherstel]ung: 

Die Katalysatoren wurden durch gemeinsame F~llung der Kompo- 

nenten aus ihren Metallsalzl~sungen erhalten. Dazu wurde eine 

F~llungsapparatur aufgebaut. Die Parameter der F~llung, Tempe- 

ratur, pH-Wert und Konzentrationen der AusgangslSsungen wurden 

systematisch var i ie r t ,  def in ierte,  reproduzierbare Arbeitswei- 

sen en tw icke l t  und g~nstige Bedingungen fu r  die Herstel lung 

yon Matrixkatalysatoren e rmi t te l t .  

Die Zusammensetzung von Eisen-Mangan-Katalysatoren wurden in 

weiten Bereichen ge~ndert, beispie lsweise in bezug auf die 

Gehalte an Eisen und Mangan yon 100 Fe zu 279 Mn bis 100 Fe 

zu ID73 Mn. 

Reduktion: 

Es wurde ei.e Methode zur Verfo]gung des Verlaufs der Reduk- 

tion der Katalysatoren ausgearbeitet. Kupferzus~tze zum Kata- 

lysator er leichtern die Reduktion mit Wasserstoff. begUnstigen 

jedoch bei der Synthese die Nachhydrierung yon Olefinen und 

heben so die Matri×wirkung auf. 

Synthese: 

Mit t le re  Mangangehalte erwiesen sich als vo r te i l ha f t  bezUglich 

Ausbeute an organischen Produkten und Bildung von Dlefinen. 
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So wurde mit den Katalysatoren mit 2?9 Mn- und B77 Mn-Masse- 

tei len pro 100 Masseteile Eisen, abn~ngig yon den Reaktionsbe- 

dingungen, eine Olef inse lekt iv i t~ t  um 60 % erre icht  die sich 

in den C-Zahlbereich bis C20 erst reckte,  mit ann~hernd 

lO0 %iger ~ - O l e f i n s e l e k t i v i t ~ t .  Die EinfIUsse von Raumge- 

schwindigkeit und Reaktionsdruck und Temperatur wurden mit den 

verschiedenen Katalysatoren untersuch%. 

Zunehmende Reaktionstemperatur begUnstigte die Sekund~rreak- 

tion. Ein Vergleich der Versuche zeigt, dab niederer Druck den 

Olefingehalt in C 2 steigert. Damit verbunden i s t  eine generel- 

le ErhBhung der O l e f i n s e l e k t i v i t ~ t  ~ber den betrachteten C- 

Zahlbereich. 

Es wurden Bewertungsgr~Ben eingefEihrt, die es erlauben, Selek- 

tivit~tsmerkmale quanti tat iv zu erfassen. Wichtig im Zusammen- 

hang dieser Arbeit sind diejenigen Bewertungsgr~Ben, die die 

Prim~rselektiVit~t, die fur Matr ixkata lysatoren typ isch i s t  

erfassen. Hohe Werte yon BWsH I und BWol,pr. erh~It man mit den 

Katalysatoren 100 Fe - 877 Mn und 100 Fe - 1073 Mn. Die 

Prim~rselektivit~t wird belegt durch Werte yon l bzw. 0.94 fur 

BWsH l und  82 bzw. 8D fur BWol,p r. Die Bewertungsgr~Be fur die 

sekund~re Hydrierung BWsH 2 l iegt  fur diese Katalysatoren bei 

I, was bedeutet, dab die sekund~re Olef inhydr ierung auch im 

hohen C-Zahlbereich unterdrUckt ist.  B-Olefine entstehen durch 

Doppelbindungsverschiebung aus ~-Olefinen. Zur Erfassung der 

Bindungsisomerisierung wurden die Bewertungsgr~Sen BWol,lin,pri m und 

BWol, isom eingef{Jhrt. 

BWol.lin,pri m betr~gt bei den Versuchen mit 877 Anteilen Man- 

gan auf 100 Fe zwischen 93 und 98, abh~ngig yon den Versuchs- 

bedingungen, BWol,iso m erreicht fur diesen Katalysator Werte 

yon I, was eine vollst~ndig unterdrUckte Isomerisierungsnei- 

gung der hSheren ~-Olef ine bedeutet. D. h, eine denkbare 

Readsorption und Reaktion der Olefine finder nicht stat t .  
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Einige Syntheseprodukte mit den Merkmalen der Prim~rselektivi- 

t~t  wurden zur Bestimmung der methylverzweigten Antei le am 

Gesamtprodukt der Kohlenwasserstoffe einer Hydrierung zuge- 

fUhrt. Anhand der Verteilung wurden nach dem Kettenwachstum- 

und -verzweigungsschema von Pichler, Schulz und Elstner Mo- 

dellparameter berechnet. Es wurde dabei gefunden, dab die 

Wachstumswahrscheinlichkeit im Bereich niederer C-Zahlen keine 

Konstante ist ,  sondern sich ebenso wie die Verzweigungswahr- 

scheinlichkeit mit der C-Zahl ~ndert. 

Physikalisch-chemische Katalysatorcharakterisierung 

Als Erg~nzung zu den Syntheseversuchen wurden die Katalysato- 

ten dutch Gasadsorptiosmessungen und Hg-Porosimetrie charakte- 

r i s i e r t .  Es wurden auBerdem rasterelektronenmikrospopische 

Aufnahmen angefertigt und die Verteilung der Elemente an der 

Katalysatoroberfl~che mittels RSntgenstrahlmikroanalyse unter- 

sucht. 

Aus der Tieftemperatur N2-Adsorption wurden die spezifische 

Oberfl~che, das spezifische Porenvolumen in Poren mit Radien 

kleiner 50 nm, der mitt lere Porenradius und die Porenradien- 

verteilung erm.ittelt. Eisenoxide besitzen re lat iv  groBe spezi- 

f ische Oberfl~chen, die durch thermische Behandlung bei 450 oc 

und besonders durch die Reduktion ve rk le ine r t  werden. Durch 

Zugabe yon Al20 3 wird die Kata lysators t ruk tur  gegen Sintern 

s tab i l i s ie r t .  

Die Ergebnisse der Hg-Porosimetrie zeigen, dab bei Eisen- 

Manganoxid-Katalysatoren im Begensatz zu Eisenkatalysatoren 

die Porenradienverteilungen Maxima im Makroporenbere.ich besit- 

zen. Diese groBen Poren ermSglichen einen schnelleren Stoff-  

transport w~hrend der CO/H2-Umsetzungen, so dab Prim~rprodukte 

das Katalysatorkorn schneller verlassen kSnnen und nicht  in 

Sekund~rreaktionen umgesetzt werden. 
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Die Wasserstoffadsorption dient als re la t i ves  MaB f~r die 

metallische Katalysatoroberfl~che (Fe). Mit zunehmendem Man- 

gangehalt sinkt die fl~chenspezifische H2-Aufnahme, gleichzei- 

t ig steigt bei den Syntheseversuchen der Gehalt an e-Olefinen 

im Produkt, Diese Tendenz wird auch bei Dotierung der Kataly- 

satoren mit Kalium beobachtet. 

CO/H2-Umsetzungen in den Adsorptionsb~retten erm~glichten 

neben der kinetischen Charakterisierung der Katalysatoren die 

Bilanzierung der Kohlenstoffstr~me unter BerUcksichtigung der 

auf dem Katalysator abgeschiedenen Kohlenstoffmenge sowie die 

Charakterisierung der gebrauchten Katalysatoren durch Adsorp- 

tionsmessungen an denselben Katalysatorproben. 
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11 ANHANG 

Symbolliste 

Ttr 
t t r  

Tred 

tred 
Grdred 

Vm 

A S 

Vp 

Rp 

Rm 

Pads 
Po 

Vads 

ma,Fe 

TR 

Pges 
RG 

Teff 

Trocknungstemperatur, °C 

Trocknungsdauer, h 

Reduktionstemperatur, oc 

Reduktionsdauer, h 

Reduktionsgrad, % 

Volumen einer Monoschicht 
(NTP), cm3/g 

spezifische Oberfl~che, bestimmt 
de, m2/g 

spezifisches Porenvolumen, cm3/g 

Porenradius, nm 

mi t t l e re r  Porenradius, nm 

Adsorptionsdruck, mbar 
S~ttigungsdruck yon St icksto f f  
Volumen des adsorbierten Gases 

Massenanteil, bezogen auf Fe 

Reaktionstemperatur, °C 
Reaktionsdruck, bar 

adsorbierten 

nach der 

bei -196 oc 
(NTP), cm3/g 

St ickstof fs  

BET-Metho- 

Raumgeschwindigkeit, Volumenstrom Synthesegas 

SchSttvolumen Katalysator ml • h - I  • ml - l  

Effektive Verweilzeit, sec 

pro 

P " T " 3600 
• es n , 

Teff = R~ " Pn TR 

H2/CO 

UCO 

UH 2 
AAp 

Volumenverh~Itnis (NTP) fur H 2 und CO 

Umsatz an Kohlenoxid 

Umsatz an Wasserstoff 

Ausbeute an organischen Verbindungen in 

lenprobe, Angabe in Kohlenstoffanteilen, 

den C-Eingangsstrom 

im Synthesegas 

der Ampul- 

bezogen auf 
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AHK Ausbeute an HeiBkondensat, Angabe in Kohlenstoffan- 

tei len, bezogen auf den C-Eingangsstrom 

AC02 

rm, CO 

ni 

xi 
m 

M~,n 

~a, n 

Ausbeute an CO 2, Angabe in Koh lens to f fan te i len ,  

bezogen auf den C-Eingangsstrom 

Geschwindigkeit des CO-Verbrauchs fur  die Bildung 

organischer Verbindungen, bezogen auf I g Katalysa- 

f o r ,  e r m i t t e l t  aus der Gasanalyse (CO - CO 2 D i f f e -  

renz im Frischgas und Produktgas, MaB der Katalysa- 

t o rak t i v i t ~ t )  ml • min - I  g-I (NTP) 

Molenstrom der Komponente i 

Molenbruch der Komponente i 

C-Zahl 

An te i l i ge  Mole am Gesamtprodukt in %, bezogen auf 

die Summe der organischen Produkte 

An te i l i ge  Mole am Gesamtprodukt der Kohlenwmsser- 

stoffe in %, bezogen auf die C-Zahlfraktion n 
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l e r l ; u c h  

[r. 

1.1 
1.2 
1.3 
1.4 

2.1 
3.1 
3.2 
4,1 
4.2 
5.1 
5.2 
6.1 
6.2 
7.1 
7.2 
B.1 
8.2 
9 

10 
11 

12 
13 
14 
15 
16 
17,1 
17.2 
17.3 
17.4 
17.6 
18 

19 
2O 
21 
22 
23 
24 
25 
26 

27 
2 8  

29 
130 

31 

T a b e l l e  A 2 :  

~t, Vo~cknung I ) 

Ir. 

' ' l  T, °C I ~, h 

I 120 ! 24 
1 120 24 
1 120 24 
I 120 24 
2 120 24 
3 120 24 
3 120 24 
4 120 24 
4 120 24 
i 120 24 
1 120 24 
2 120 :>4 
:> 120 24 
3 120 :>4 
3 120 24 
4 120 :>4 
4 120 24 
5 110 15 
6 110 15 
? 110 15 
8 110 15 
9 110 15 

12 120 15 
14 120 15 
16 120 15 
15 160 15 
16 160 15 
15 160 15 
15 160 15 
15 160 15 
17 160 15 

17 150 15 
22 120 16 
23 120 15 
24 120 15 
25 120 15 
26 120 15 

27 120 12 
27 160 12 

128 120 12 
3 2  120 12 

27 120 16 
29 160 13 

i 30  160 18 

Bedingungen yon Trocknung und Reduktion 

lysatoren vor ihrer Verwendung fur die 

?~knung lm 1 R~uktlons- 
Reakt°r2) i bedlngungsn3) 
l, 0 c P, her i t ,  h T, °C I P 

2 1,,,33 I 
2 l I, 33 
2 ~h33 

2 i).33 I 
2 ),33 i 
2 ), 33 
2 3, 33 
2 ), 33 
2 0.33 
2 D,33 
2 0. 33 
2 O, 33 
2 O, 33 
2 O, 33 
2 O, 33 
2 O. 33 
2 O, 33 

10 1 
10 1 
10 1 
10 1 

10 1 
10 ~4 
10 ~2 
10 23 
10 20 
10 ZO 
10 2O 
10 20 
10 2O 
1 20 

1 45 

10 20 
10 2O 
10 20 
10 20 
10 20 
1.5 23 

10 5 

4,5 17,5 
4,5 20 

10 7 
10 24 
10 20 

150 - 400 
150 - 400 
150 - 400 
150 - 400 
150 - 400 
150- 4OO 
150 - 400 
150 - 400 
75 - 400 

275 
375 
275 
375 
275 
375 
275 
375 
325 
325 
325 

325 
325 
350 
350 
350 

350 
350 
3~  
35O 
35O 
358 

350/450 
350 
350 
35O 
35O 
35O 
350 

250 
2SO 
350 
350 

375 
35O 
400 

der Kata- 

Synthese 

I~talysatoP- 
elnwa=ge 4) 

bar t, h I g 

4,4 
6.8 

17.2 
8.8 
8,8 
8,8 
8,8 
8.8 
8.8 
5,5 
2.0 
5.5 

40 
20.0 

3,6 
20 

3.5 
6 
4 
4 
4 
4 

48 
49 
48 
68 
70 
5O 

69 
72 
99 

I 

I 

I 

10 

10 

1 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

I0 

10 

10 

10 

10 

10 

I 

I 

10 

10 

10 

10 

I0 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

10 

2,515 
2,566 
3,580 
3, 345 
3,752 
3,351 
2.728 
2,879 
2,0185 

2,0846 
1,7827 
2.0812 
2,2585 
3,1311 
3,1801 
2, 3590 
2.4206 
2,2291 
2, 6556 
2.4106 
2, 2085 
m 

19,912 
2, 558 
2.6981 
2,8186 
2.7472 
2, 855O 
2.9494 
3.3281 

2, 5386 
2, 2308 

3.3437 
1,7954 
1.6500 

~00 
~00 
mO 
I00 
I00 
14)0 
I00 
tOO 
40O 
4O0 
4O0 
4OO 
4OO 
400 
400 
40O 

40O 
400 
4OO 
4O0 
4O0 
360 
350 
35O 
35O 
360 
35O 
360 
350 
450 
45O 

350 
350 
350 
3~0 
360 
350 
25O 

350 
35O 

375 
35O 
400 

163 
66 
77 
30 

22 
23,E 
93 C 

116 
24 
16 

64 
24 
20 

Reduk~tonsvssser " 

mg/g Kat11~sator 

7 

8 
11 
11 
24 
65 
94 

156 
178 

11 
10 
19 
20 

105 
109 
245 
2O4 

54 

96 
68 
53 
55 

161 
158 
103 
103 

71 
117 
118 

96 
?T? 

338 
110 
117 
114 
109 
98 
22 

29 
62 
13 

:>7 
22 

:>9 
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Tabelle A 3: Vorbehandlung und Reaktionsbedingungen yon Ver- 

such 29 und 26; Katalysator 27 

Versuchs-Nr. 

Vortrocknung I) Ttr, °C 

t t r ,  h 

Trocknung im Ttr, oc 
Reaktor 2) P, bar 

t t r ,  h 
RG, h l I  

Reduktions- 

29 26 

120 

120 

375 

10 

7 

1000 

160 

12 

250 

10 

5 

500 

Tre d , oC 375 

I l l  

25O 

bedingungen 3) P, bar 

fred, h 

10 

84 

10 

93, 

i15,  

Reduktions- 

wasser pro g 
Katalysator 4) 

RG, h -1 

mg 

Synthese- TR, °C 

bedingungen Pges, bar 
RG, h -I  

H21CO 

1000 

27 

500 

2g 

250, 280 

10 

500 

1,73 

250 
10 

500 

1,66 

I )  Im Trockenschrank, vor und nach Kal!~mdotierung 

2) Im N2-Strom (Versuch 29), Ar-Strom (Versuch 26) 

3) Versuch 29 mit H 2, Versuch 26 mit CO (93 Stunden) und H 2 

(116 Stunden) 
4) Bei H2-Reduktion 
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T a b e l l e  A 4" Ak t i v i t~ t  und Se lek t i v i t~ t  yon Katal'ysator 27: 

100 Fe - 560 Mn - 33 K20 

Versuchsnummer Nr. 

TR, oC 

Pges, bar 
RG 

H2/CO 

UCO, i n % 

Versuchs- 
parameter 

AAp, in % 

ACO 2, in Z 

Umsatz I ) 

rFe,CO, 
cm 3 . min-I . g-I 

Ausbeuten 

Pg,oC, l 

Pg,oC,2 

nC, i n te r s , l  

Reaktionsge- 
schwindigkeit 

BWCl 

C-% 

Ketten- 

wachstum 

Ma, ol,C2 

nC, in te rs ,o l  
BWo/P,I 

BWo/P,2 

nC, inters 
BWsHI 

BWsH2 

BWol,pr 

BWol,l in,prim 
B.Wol,isom 

Methan- 
selektivit~t 

29 

250 

10 

500 

1,73 

19,8 

5,7 

12,9 

1,74 

0,69 

0,78 

10,0 

1,38 

1 ! ,7  

26 

Olef in-  

s e l e k t i v i t ~ t  

250 

10 

500 

1,66 

6.5 

3,2 

3,2 

0,86 

0,68 

O, 74 

9,8 

1,40 

10,7 

78,8 76,2 
m D  ~ D  

17,2 13,4 

D B  I m  

1,0 0,97 

1 1 

77,2 76,5 

95, 1 97, 1 
1,02 1,03 

i 

Synthesedauer 1) Umsatz von Versuch 26 nach 43 Tagen 




