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1 EINLEITUNG

Die Fischer-Tropsch-C0-Hydrierung kann an modifizierten Eisen-
katalysatoren mit einer hohen Selektivitdt als Synthese von
Olefinen mit endstiandiger Doppelbindung durchgefiihrt werden
/1/. Diese Reaktion ist attraktiv als Verfahrensweg zur direk-
ten Erzeugung von Chemiegrundstoffen aus Synthesegas, das aus
beispielsweise Kohle oder Erdgas gewonnen wurde. Die selektive
Synthese von e-Olefinen aus Synthesegas ist nur mBglich, wenn
bei der Umsetzung die Sekunddrreaktionen der Olefinhydrierung
und Olefindoppelbindungsverschiebung verhindert werden. und
die als Primdrprodukte entstehenden a-0lefine unveridndert
erhalten werden /2, 3/. Die Selektivitidt fir a-0lefine wird
sowohl durch die Reaktionsbedingungen (Temperatur, Verweil-
zeit, Reaktanden- und Produktpartialdruck) als auch die Zusam-
mensetzuna des Katalysators (Grundmetall, Promotoren, Triager)
und seine Struktur beziehungsweise Morphologie beeinfluBt /4/.

Es wurde jedoch beobachtet. daB eine hohe Selektivitit fir a-
Olefine insbesondere mit Eisenkatalysatoren erhalten werden
kann, die mit einem Mehrfachen der Eisenmenge mit einer spe-
ziellen zweiten Komponente modifiziert werden /5, 6/. Hierfir
eignen sich vor allem Mangan, Titan und Vanadium.

Diese zweite Komponente stellt so eine Matrix fiir das Eisen
dar. mit dem Ergebnis, daB die aktiven Zentren einheitlich
solche fir die FT-CO-Hydrierung sind, wahrend solche fir die
wenig spezifischen Reaktionen der Hydrierung und Isomerisie-
rung von Olefinen fehlen.

Es war Ziel dieses Forschun - vorhabens, die Selektivitit von
Eisenmatrixkatalysatoren grundlegend zu studieren, diesen
Katalysatortyp nach verschiedenen Methoden zu charakterisieren
um schlieBlich das dynamische Gesamtsystem der CO-Hydierung in
Richtung auf die selektive Bildung von a-0lefinen zu steuvern.



2 VERSUCHSDURCHFDHRUNG UND APPARATURER BEI DER CO-HYDRIE-
RUNG

2.1 Versuchsdurchfiihrung

Die kinetische Katalysatorcharakterisierung durch Umsetzung
von Synthesegas wurde nach zwei Methoden durchgefihrt. Zum
einen nach einem Kurztestprogramm, um mit geringem Zeitaufwand
die wichtigsten BewertungsgrdBen zu.erhalten, zum anderen nach
einem ausfihrlicheren Versuchsschema mit genauer Bestimmung
von Aktivitdt und Selektivitat /7/.

Die Reduktion und die Synthese wurden im Festbettreaktor
durchgefiihrt. Die Katalysatoren wurden im allgemeinen mit
Wasserstoff reduziert, anschlieBend wurde auf Argon umgestellt
und die Synthesetemperatur eingeregelt, 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 durchgefiihrt.

Temperatur : 220, 235, 250, 265, 280 OC
Druck : 10 bar
Synthesedauer : 96 .h insgesamt

Raumgeschwindijgkeit: 500 h=1

Die Haltezeiten bei der jeweiligen Temperatur waren wie folgt

festgelegt:
Synthesedauer, h Synthesetemperatur, ©(C
0 - 48 220
48 - 60 235
60 - 72 250
72 - BA 265

84 - 96 280
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Zu jeder‘Synthesetemperatur wurden zum Ende der Haltezeit
Ampullengesamtproben fiir die gaschromatographische Analyse
genommen. Berechnet wurden Umsatz, Ausbeuten und Selektivi-
tétsgréﬁén. Ergebnisse der Kurztests sind in Tabelle A 1 im
Anhang zusammengestellt.

2.1.2 Synthese mit vollstédndiger Auswertung

Mit ausgewdhlten Katalysatoren wurde das erweiterte Versuchs-
programm durchgefiihrt. 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 statjondren Zustandes am Ende der Versuchsdauer mit einer
bestimmten Einstellung der Versuchsbedingungen.

Es wurden Umsatz und Ausbeuten sowie Einzelselektivitdten

unter Zuhilfenahme eines hierfiir erstellten Computerprogrammes
berechnet.

2.2 Apparaturen fiir die CO-Hydrierung

Der Reaktor der Apparatur (Bild 1) wird iiber zwei separate
Leitungen wahlweise mit Synthesegas oder Wasserstoff, Stick-
stoff bzw. Argon aus Druckgasflaschen versorgt. Die Gasmengen-
strgme werden mit DurchfluBmeB- und -regelgerdten (Flow Con-
troller) eingestellt und iiberwacht. Die Strome in den beiden

Leitungen werden mit einem Dreiwegehahn umgeschaltet.

Hinter dém Reaktor befindet sich ein in der -Arbeitsgruppe
entwickelter totvolumenfreier beheizter Dreiwegehahn mit dem
auf eine der beiden Produktgasleitungen geschaltet werden
kann. Nach dem Dreiwegehahn folgt ein auf 195 ©°C temperierter
HeiBabscheider, mit dem der unter diesen Bedingungen in fliis-
siger Forw vorliegende Produktanteil zuriickgehalten wird. An
den HeiBadbscheider schlieBen sich ein Absperrventil und ein
Nadelventil zum Entspannen des Produktgases von Reaktionsdruck
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auf Umgebungsdruck an. Es folgt der Probennehmer fir Gas/
Dampf-Gesamtproben., Das Produktgas gelangt danach in eine auf
0 °C temperierte Kiihl1falle. Es folgen ein Seifenblasenstro-
mungsmesser und ein Differenzdruckmanometer zum Kalibrieren

der DurchfluBmeB- und -regelgerdte vor Versuchsbeginn,

Alle dem Reaktor nachgeschalteten Anlageteile sind elektrisch
beheizt, die Temperaturen werden mit Thyristorsteuerungen

geregelt und durch Thermoelemente und Anzeigegerdate kontrol-
liert.

Tabelle 1: Temperaturen der beheizten Anlagenteile

Reaktor Synthesetemperatur, ©C
Dreiwegehahn 210 ©oC
HeiBabscheider 195 ©C
Regelventil 210 ©°C
Absperrventil 210 ©oC
Probennehmer 270 ©C

Bei der Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung werden die organischen
Produktmolekiile aus mehreren Einsatzmolekiilen gebildet, wo-
durch eine Volumenkontraktion eintritt. Das wiirde zur Druck-
absenkung im Reaktor fihren, fiir den hier vorliegenden Fall
der mengenstromgeregelten Zufiihrung der Einsatzstoffe.

Uber die Hilfsleitung in der Schaltung gemdB Bild 1 wird dem
Produktgas jedoch Argon druckgeregelt zugespeist und so der
Synthesedruck aufrechterhalten. Argon ist bei der gaschromato-
graphischen Analyse der Produkte nicht stérend.

Fiir die Versuche zur Bestimmung der Anfangsselektivitdt der
Fischer-Tropsch~CO-Hydrierung wurde eine andere Syntheseappa-
ratur benutzt (Bild 2). Sie ist nur mit einer Produktleitung
versehen, da jeweils nicht im stationdiren Zustand bilanziert,
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sondern ab Versuchsbeginn in der Anfangsphase Anderungen van
Selektivitdt und Aktivitdt verfolgt werden,

2.3 Festbettreaktor fiir die CO-Hydrierung

Zum Einsatz kamen mehrere Reaktorkonstruktionen. Zum einen ein
dickwandiger Laborreaktor mit groBer thermischer Masse aus VZA
Vollmaterial mit einer konzentrischen Bohrung von 11 mm, einem
AuBendurchmesser von 50 mm und einer Linge von 20C mm, In der
Reaktorwand befindet sich eine 3 mm Bohrung, die zur Aufnahme
des Thermoelements dient, mit welchem die Heizung des Reaktors
geregelt wird. Oben und unten ist der Reaktor mit jewe11§
einem Flansch abgeschlossen, als Dichtunyg dienen geglihte
Kupferlinsen. Durch den oberen Flansch fiihrt ein Thermoele~
mentfiihrungsrohr bis zum Boden des Reaktors, wo es in der
Mitte dar Bohrung zentriert ist. Das Fiihrungsrohr ermdglicht
es, ein Thermoelement genau in der Katalysatorschiittung zu
plazieren. Abgedichtet ist das Thermoelementfiihrungsrohr durch
eine Teflonpackung. Da bei Synthesebeginn wegen der nun frei-
werdenen Reaktionswdrme eine Uberhitzung der Katalysatorschiit-
tung auftreten kann, sollte die Regelung der Beheizung schnell
ansprechen, was jedoch durch die groBe thermische Masse ver-

hindert wird. Es wurde deshalb ein dinnwandiger Reaktor kon-
struiert (Bild 3).

Uber der Sintermetailplatte, befindet sich eine Stiitzschicht
(4 m1 Quarz, @ 0,25 - 0,4 mm). Daran schlieBt sich die Kataly-
satorschicht (3 ml1 Katalysator, Kornfraktion 0,25 - 0.4 mm)
an. Der restliche Reaktor ist mit Quarz (# 0,25 - 0,4 mm)
aufgefiillt. Beim Durchstrdmen dieser Quarzschicht werden die
Reaktanten auf die Reaktionstemperatur erwdrmt.

Die Beheizung des Reaktors iibernimmt ein Keramikrohr mit
Hejzwicklung.

Zur Durchfiihrung der Anfangsselektivitdtsversuche wurde dieser

Reaktor mit sechs zusdtzlichen Thermoelementen versehen. Diese
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2.4 Probennahme (Gas/Dampf-Ampullentechnik)

Bei der hiufig angewandten Methode der "On Line" Gasanalyse
durchstrbmt das Produktgas stetig eine Probenschleife. Durch
Schalten der Probenschleife in den Trdgergasstrom des Gaschro-
matograephen erfolgt das Einschleusen und die anschlieBende
Analyse. Dadurch kann nur in Mindestzeitintervallen (Dauer
einer Analyse) die Produktzusammensetzung bestimmt werden. In
der Versuchsanfangsphase sollen jedoch in wesentlich kiirzeren
Zeitabstinden als der Analysendauer (ca. 1 h) Proben genommen
werden. Deshalb wurde die nachfolgend beschriebene Ampullen-
probennahmetechnik /8, 9/ fiir die Versuche zur Anfangsselekti-
vitdt verwendet. Diese Methode ist jedoch auch fiir Versuche
unter stationdren Bedingungen von Vorteil.

Bild 4 zeigt schematisch den Vorgang der Probennahme. Die
vorevakuierte Blasampulle wird in den durch ein Septum abge-~
dichteten beheizten und Produkt-durchstrémten Probennéhmer
eingefiithrt und die Spitze des Kapillarrohres abgebrochen.

GAS/DAMPF-
:> PRODUKTSTROM :>

ABGEBROCHENE
GABEL KAPILLARSPITZE

ABGAS
P
SEPTUN BREMGASZZ )| zum mescoveLen
2 ZURDCKGEZOGENE
EVAKUIERTE GEFOLLTE AMPULLE
AMPULLE

SAMTLICHE TEILE
SIND BEHEIZT

Bild 4: Ampullenprobennahme
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Nachdem die Kapillarspitze abgebrochen und die Ampulle gefiillt
ist, wird sie etwas zuriickgezogen und am Kapiliaransatz abge-
schmolzen., Sie enthdlt eine repridsentative Produktprobe aus
Gasen und Ddmpfen. Es kénnen bis zu drei Proben in der Minute
abgenommen werden. Die Proben sind lagerfdhig und kbnnen zu
einem spiteren Zeitpunkt analysiert werden.
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3 ANALYTIK UND VERSUCHSAUSWERTUNG

Srundlage der Katalysatorbewertung durch Syntheseversuche ist
Gie Analyse der Gas/Dampf-Gesamtproben. Dem Synthesegas wird
ein Priifgas als innerer Mengenstandard zugegeben. Das Priifgas
besteht aus 99,5 Vol~-Z N2 und 0,5 Vol-%Z Neopentan. Beide
Gaskomponenten werden bei der Synthese weder verbraucht noch
gebildet.

Stickstoff wird bei der gaschromatographischen Analyse mit
gepackten Sdulen und Wdrmeleitfidhigkeitsdetektor erfalBBt und
dient als Bezugskomponente fiir di2 anorganischen Gase. Die
organischen Verbindungen wevrden durch Kapillargaschromatogra-
phie und Flammenionisationsdetektor enalysiert. Ihre Ausbeute
kann direkt durch den Bezug auf Neopentan als Zumischkomponen-
te erhalten werden.

3.1 Gaschromatographische Analyse der anorganischen Gase

Es wurden ein Gaschromatograph der Firma Hewlett-Packard (Typ
HP 5880 A) mit Warmeleitfahigkeitsdetektor zur Bestimmung von
H2, 02, Nz, CHg. CC und COp verwendet. Hierzu ist eine Methode
mit einer 4-Sdulenschaltung ausgearbeitet wordan. Tabelle
2 zeigt die Chromatographiebedingungen.

Tabelle 2: Bedingungen fiir die Analyse der anorganischen Gase

Sdulenmaterial Linge @ dnnen stat. Phase
Sdule 1 Edelstahl 2 m 2 mm Porapak §
Sdule 2 Edelstahl 5m 2 mm Porapak S
Sdule 3 Glas 2 m 2 mm Molsizh 54
Sdule 4 Glas 2 m 2 mm Porapak S
Trigergas : Argon: 15 m1/min

Temperatur 't 60 oC
Analysendauer: 22 min
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Die Ampulle wird in evakuiertem System zerbrochen und die
Probe befiillt die Probenschleife, die nun in den ersten
Trdgergasstrom geschaltet wird (Bild 6 a).

Hp, O2 und Np durchlaufen die ersten beiden Sdulen schnell.

Sie werden in Sdule 3 getrennt und ihre Peaks registriert
(Bild 6 b).

In Saule 1 werden H20 und alle organischen Verbindungen auBer
CHy zuriickgehalten. Nachdem die ilibrigen Gase diese Sdule
durchstrémt haben wird sie aus dem Trdgergasstrom geschaltet
und riickgespiilt (Bild 6 c).

CHg und CO verlassen aufgetrennt die S&ule 3. Das in Sdule 2
zuriickgehaltene CO2 wird mit dem 2, Trdgergasstrom riickge-
spiilt, es durchl&uft Sdule 4 und wird schlieBlich detektiert
(Bild 6 d).

Es wurden folgende Korrekturfaktoren fiir die quantitative
Analyse (in Volumenteilen) mit Hilfe von Eichmischungen er-
mittelt und zur Bestimmung der Zusammensetzung von Synthesegas
und Produktstrom benutzt.

Hp : 0,1047
Np : 71,0000
CO : 1,039
COp : 0,524
CHg : 0,201

Klaine Sauerstoffpeaks, die manchmal auftreten, -zeigen eine
unvollstindige Evakuierung der Ampullen oder des Probenein-

schleusesysstems an. Die Np-Peakfldche wird in solchen Fallen
um den Luftstickstoffanteil korrigiert.
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ANZ.kOI"Y‘. = AN2 "'218 . A02

ANy yorr, = korrigierte No-Peakfldche
ANo = Np-Peakfldche aus dem WLD-Chromatogramm
Ap, = 02-Peakfliche aus dem WLD-Chromatogramm

w— E 02

Bl D

CH4
5’-
' = Co
o [
~——
§— — == co,

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 kapillargaschromatogra-

phisch durchgefiihrt (Gaschromatograph HP 5880 A mit FID).
Ampulle wird im Stickstoffstrom zerbrochen und die Probe in
die Kapillarsdule gespiilt. AnschlieBend wird auf Wasserstoff

als Trdgergas umgeschaltet.

Die
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Analysenbedingungen (FID)

Saule :.Filmkapillare mit Methyl-Silicon als sta-
tiondre Phase;
Linge = 50 m; @ innen = 0,2 mm

Trigergas : Hps 1,75 ml/min
Vordruck : 1,76 bar
Split : : 140

Temperaturprogramm: —-80 °C isotherm 1,9 min (Einschleusezeit)
-80 OC bis ~5 O0C Aufheizrate 30 °C/min
- 5 0C isotherm 2 min
- 5 0C bis 40 °C Aufheizrate 5 °C/min
40 OC isotherm 4 min
40 °C bis 150 9C Aufheizrate 10 ©°C/min
150 °C bis 220 °C Aufheizrate 5 °C/min
220 9C isotherm 30 min
Detektortemperatur: 300 ©C
Injektortemperatur: 200 ©C
Abschwdchung : 1 4

im HeiBabscheider gegebenenfalls anfallende Produktanteile
werden in Toluol oder Decalin geldst und chromatographisch
analysiert (Siemens L 350).
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Chromatographiebedingungen fir die im HeiBabscheider enthalte-

nen Produktfraktionen

Sdule

Detektor

Trédgergas

Vordruck
Teilungsverhiltnis

Temperaturprogramm
Abkihlrate
Temperatur des Detektors:
Temperatur des Injektors:
Abschwdchung

Papiergeschwindigkeit :

L&sungsmittel

Quarzkapillare mit Silicon
SE - 54

Lange = 50 m Bippen = 0.2 mm
FID

Hoo 5 m1/min

Z2 bar

1T : 100

2 min isotherm bei 77 ©C

5 °C/min bis 317 ©C

100 min isotherm bei 317 ©C
30 °C/min

317 °C

317 o€

1/4

0 - 60 mint 2 em/min
60 - 146 min: 1 cm/min
Toluol

Ein Chromatogramm des HeiBkondensats zeigt Bild 10. Die Zuord-
nung nach C-Zahl erfolgte mit Hilfe eines Gemisches der n-
Paraffine C5 bis C19. Die quantitaitve Auswertung erfolgt
durch Bezug auf eine dem Losungsmittel zugesetzte Komponente.



27

spesudpuogLel usisolab sap wuesfojewoayy-4eqirdey 01 pPL LY

o 1 n0l % 20 08 2t 29
eee— - v ™ —— T VT v Il)<
AN o,
09 95 26 84 4 0 %
¥ i r J“l“,\; bg-
o, o, 62,
v —— 82 " oz 9 ) 9
e _ L
]
l
— .
G, T,

an.u



28

3.3 Auswertung der Syntheseversuche

Die rechnergestiitzte Auswertung der Syntheseversuche beruht
auf folgenden Ansdtzen.

Bezug auf die dem Synthesegas zugesetzten Eichverbindungen:

(hNPein = (fiNP)ays und (ANpdein = (ANpdaus
mit (nNp)ein = Eingangsmolenstrom an Neopentan '

n N X
und .—NP = FNR = L
" N 1‘XNP ein
2/ ein 2/ aus

mit Xyp + Xy, =1

Diese Beziehungen gelten zahlenmiBig jeweils fir alle Produk-
te, die aus derselben Synthesegasmischung erzeugt wurden. Das
FID-Kapillarchromatogramm der Ampullengesamtprobe wird direkt
iber Stickstoff auf den Eingangssynthesegasstrom bezogen.

Es gilt:

- = konstant, mit i = H Co

2I

Daraus folgt:
n
(EQQ = konstant
NP Jein

Berechnung des Umsatzgrades und der COp-Ausbeute

Den Umsatz Uj (i = Hp, CO) und die COp-Ausbeute (Acoz) erhdlt
man aus den Analysen des Synthesegases und des Restgases.
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Fiir den Umsatz U5 gilt:

n. . - n.

1,81N 1,38UusS . .
U, = = : 100, in Z
i.ein

Durch Erweiterung mit ﬁN2 ist

("i,ein _ i,3US
n n
N N
U, = Lk 2 * 100, in %
! isein '
N
2
daraus
n.
j
p——
n
N2 aus
U. = 1 - ——rf—————-' 100, in Z

Die Werte fiir:

A\
— ergeben sich aus der Synthesegasanalyse und
n T3
N2 Jein fiir
n,
—— aus der Restgasanalyse
n
NZ aus
Dabei gilt:
n. f. F. f. * F.
e = et = el (f, = 1,00)
Py N FN FN kz
2 2 2 2
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Fi: Peakflache (i = Hz. CO)
fij: molarer WLD-Faktor

Fir die Ausbeute an €02 gilt:

fi
Aeg. = = 2l aus . 490 ,  ip
2 ('CO) ein

Durch den Bezug auf Stickstoff erhilt man:

100, in %

Ausbeute- und Selektivititswerte fir die organischen Produkte
der Ampullengesamtprobe

Die Produktausbeute (ohne HeiBkondensat) (App) errechnet sich
aus der Analyse der Ampullenprobe. Der Standard fiir die Be-
rechnung ist Neopentan. Die Produktausbeute wird auf der Basis

der Kohlenstoffmenge in den einzelnen Verbindungen berechnet,

n
. TEQE
n n
A - (TCOC) aus _ 'CNP aus - qq0, in 2
AP (nc ) e
CO}J ein __Co
¢
NP / ein

aus dem Kapillarchromatogramm
NP/ aus’
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I
=

F. * f. ° C-Zahl,
i i i

- ] =
n
_—

i ,
FNP ) pr : C-Zah]NP

Myp

NP / aus .

Fj : Peakfldache der Verbindung i

f; : Massenspezifischer Korrekiurfaktor der Verbindung i
M; : Molekulargewicht der Komponente i, in g/mol

Fyp: Peakfldache des Neopentans

fyp: Massenspezifischer Korrekturfaktor des Neopentans
Myp: Molekulargewicht des Neopentans, in g/mol

Aus der Synthesegaszusammensetzung erhdlt man:

n
e > ﬁﬁg
?1_@ - 52 ein
CCO ein (ﬁﬁg)
2/ ein

Die Selektivitidt ist der Anteil des umgesetzten Kohlenoxids,
der in einzelnen organischen Produktverbindungen enthalten
ist. Grundlage der Berechnung ist das Kapillarchromatogramm
der Ampullengesamtprobe.

1 * 100, in C-%
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Sci-AP= Selektivitdt der Bildung von Komponente i in C-2

Fi : Peakfldche der Komponente i

f3 :+ Massenspezifischer Korrekturfaktor der Komponente i
Mj : Molekulargewicht der Komponente i, in g/mol

n : Anzahl aller erfaBten Komponenten im Chromatogramm

Berechnung der Ausbeute— und Selektivitdtswerte der Verbindun-
gen im HeiBkondensat

Zur Berechnung der Ausbeute an HeiBkondensat {"Wachs"), das im
HeiBabscheider anfdllt, wird ein konstanter und genau bekann-
ter Synthesegaseingangsstrom vorausgesetzt.

Unter der Annahme, dafl der Kohlenstoff des HeiBkondensates in
Form von CHp-Gruppen organischer Verbindungen vorliegt, werden
Ausbeute und Selektivitdt in C-Z berechnet:

ne
w L] >
Aw = ——EE———~——— 100, in %
( CO) ein

Ay, = Ausbeute an HeiBkondensat

X R
mit: ﬁc = CO.e&n S6 . in mol/min
€0/ ein M
V= 22,419 1/mo]
n
aC = th =W mY T ' in mol/min
W w 'CH2 W

my ¢ Masse des gewogenen HeiBkondensats, in g
McH,* Molekulargewicht einer CHp-Gruppe, in g/mol

tw : Dauer der HeiBkondensatgewinnung, in min



33

Die Selektivitdtswerte der Verbindungen in der Wachsfraktion,

bezogen auf die Wachsfraktion, errechnen sich zu:

il
3
~h|

- P o
L}
o~
—d
e

501.w : Selektivitdtswerte der C-Zah1-Fraktion 1

Fj : Peakfldche der "Verbindung" im Chromatogramm (alle
Peaks einer C-Zahl werden aufsummiert

i : Massenspezifischer Korrekturfaktor (er wird als kon-
stant angenommen, f; = 1,000)

M : Molekulargewicht der Produktkomponente

k : Kleinste C-Zahl, die im HeiBkondensat vorkommt

m : hdchste erfaBte C-Zahl im Chromatogramm

Um die Selektivitdtswerte der Verbindungen im Chromatogramm
der Ampullengesamtprobe und im Chromatogramm des HeiBkonden-

sats aufeinander zu beziehen, werden Gewichtungsfaktoren ge-
bildet.

Es gilt:

S = fpp S

C_i.OC AP C‘i'AP + fw ) SC W ' 1" C—Z

SCi,oC : Selektivitédt einer Verbindung i, bezogen auf organi-
sches Gesamtprodukt (Ampullenprobe plus HeiBkonden-
sat).
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3.4 Hydrierung der Olafine in der Gas/Dampf-Probe

Zur Bestimmung des Grades der Kettenverzweigung bei der Fi-
scher-Tropsch~-C0-Hydrierung ist es notwendig, den Anteil der
verzeigten Verbindungen im Produkt quantitativ zu bestimmen.
Dazu wurde eine Anordnung aufgebaut, die es erlaubt, ausgehend
von Ampullsngesamtproben die Olefinhydrierung in einem Puls-
reaktor, der der GC—Analyse vorgeschaltet 1ist, durchzufiihren
um Chromatogramme mit ausschlieBlich Peaks gesdttigter Kohlen-
wasserstoffe zu erhzlten.

3.4.1 Apparatur zur Vorsdulenhydrierung

Die Probe wird mit Wasserstoff eingeschleust. Uber eine zweite
Leitung wird vor dem Hydrierreaktor zusdtzlich Wasserstoff
zugefiihrt, um den Stoffpuls zu verdiinnen. Die Hydrierung er-
folgt beim Vordruck der GC~-S&ule (2,5 bis 3 bar). Das FlieB-
bild der Apparatur zeigt Bild 11. Die Vorsdule und der Gas-

chromatograph sind in bezug auf die Gasversorgung getrennte
Einheiten.

Der Hydrierreaktor hat =in Volumen von 20 cm3. Er besteht aus
einem 1/2 " .Edeistahlrohr. Die Katalysatorschiittung ruht auf
einer Sintermetallplatte und wird oben mit einer Schicht Glas~
watte abgedeckt. An den Reaktor schlieBt sich ein 4-Wege-
Ventil an, das entweder zur Hydrierung einer aufgegebenen
Probe mit nachfolgender Analyse im angeschlossenen Chromato-
graphen geschaltet ist (Durchgang zum Injektor des Chromato-
graphen) oder aber nach erfolgter Hydrierung zur Spiilung der

Leitungen und des Reaktors selbst dient. Die Anlagenteile sind
beheizt.

Die Leistungsfdhigkeit der Vorsdulenhydrierung 1iBt sich an-
schaulich anhand eines Chromatogrammvergleichs erkennen (Bild
12). Die Bedingungen der Hydrierung hierzu waren:
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Hydriertemperatur 280 oC

Druck 2,5 bar

Raumgeschwindigkeit 300 1/h

V1H2/V2H2 1

Katalysator 1 7 Pt auf Chromosorb Schittvolumen

20 ml

Die Chromatographiebedingungen stimmen fir beide Chromatogram-~
me im wesentlichen iiberein, so daf die Retentionszeiten glei-
cher Verbindungen nur wenig differieren. Bei der Analyse der
hydrierten Probe wurde die Anfangszeit, wdhrend der die GC-
Siule auf der Starttemperatur von -80 ©C gehalten wird von 1,9
min auf 3.9 min erhdht, um den beim Durchstromen der Leitun-
gen und des Reaktors auseinandergezogenen Stoffimpuls wieder
"aufzukonzentrieren". Die Cq-. Cp- und C3-Komponenten werden
selbst bei dieser Temperatur nicht ausreichend zuriickgehalten,
weshalb ihre Banden stark verbreitert sind (Weitere Chromato-
graphiebedingungen siehe Kap. 3.2).

Die Unterschiede zwischen den abgebildeten Chromatogrammen
sind:

a) Peaks unverzweigter Olefine treten bei der hydrierten
Probe bis auf wenige Ausnahmen unvolistdndiger Hydrierung
nicht auf. Entsprechend vergréBert sind die Banden der
n-Paraffine.

b) Die verzweigten Olefine werden im wesentlichen vollsténdig
hydriert, dadurch sinkt die Peakanzahl erheblich. Es ent-
fallen die Uberlappungen gesittigter und ungesdttigter
Verbindungen.

c¢) Nach dem stoffspezifischen Gang der Retentionsindices iso-
merer Paraffine 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 Olefinhydrierung war aus-
reichend vollistéindig und die Wiederholbarkeit zufriedenstel-
lend, die relative Standardabweichung war nur wenig schlechter
als die mit Chromatogrammen unhydrierter Proben erhaltene. Bei
hoher C-Zahl (> Cqy5) traten mit der C-Zahl stark anwachsende
Abweichungen (Verluste) auf. ‘

Eine teils beobachtete Zunahme der relativen Flédchenanteile
der C7-, Cg~ und Cy1-Fraktionen spricht fir eine Zusammenlage-
rung von C3-— und C4-Olefinen wdhrend der Hydrierung, zumal an
der Cg-Fraktion Verluste auftreten,

In den Chromatogrammen der hydrierten Proben traten einige
unerwartete Peaks auf, hauptsdchlich cyclischen Verbindungen,
die offenbar bei der Hydrierung der Olefine +in Gegenwart von
€0 gebildet werden. Diese Peaks fallen mengenmdfiig nicht sehr

ins Gewicht und beeintrdchtigen die quantitative Auswertung
nicht wesentlich,
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4 KATALYSATOREN: UBERBLICK, HERSTELLUNG, VORBEHANDLUNG
4.1 Oberblick

Es wurden die in Tabelle Al (siehe Aﬁhang) aufgefiihrten Kata-
lysatoren hergestelit. lhre Zusammensetzung ist in Massentei-
len und Atomverhdltnissen, bezogen auf Eisen, angegeben. Wei-
terhin sind die Art def Herstellung und das Testprogramm
genannt. Zum Einsatz kamen Eisen-Mangan- und Eisen-Titanoxid-
Katalysatoren. Des weiteren Eisenkontakte mit verschiedenen
Beimengungen an Kaljum und Aluminiumoxid. Manganoxid und
Fisenoxid wurden fiir BET~ und Chemisorptionsuntersuchungen
hergestellt,

4.2 Herstellung der Katalysatoren

Die Katalysatoren wurden durch gemeinsame F&llung der Kompo-
nenten aus ihren Metallsalzldsungen erhalten. Die Metallkompo-
nenten, die in Form ihrer Nitrate vorlagen, wurden aus gemein-
samer Lésung mit 0,94 molarer Kaliumcarbonatldsung. oder
10 Ziger Ammoniakldsung gefdllt. Eine Ausnahme bilden die
Eisen-Titanoxid-Katalysatoren, dje aus einer schwach salpeter-
sauren Titanylacetylacetonat und Fé(NO3)3—Lﬁsung erhalten
wurden.

Die Fillung wurde kontinuierlich in einer auf 95 ©C thermosta-
tisierten Glasapparatur durchgefiihrt /10/. Die vorgeheizten
Losungen wurden tangential in den Reaktionsraum eingefiihrt.
Zur Durchmischung des Reaktorinhaltes diente ein Riihrer, der
iiber eine Magnetkupplung mit einem Elektromotor angetrieben
wurde, Um die Intensitdt der Mischung zu erhdhen war der
Reaktionsraum mit Einbauten versehen, quadratischen Blechen,
die jeweils zwischen den Riihrerbldttchen der Tangentialstro-
mung im Reaktor im Wege standen. Das FlieBbild der gesamten
Anordnung zeigt Bild 13.
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@ VASCHWASSER
VURRATSBENALTER

PRODUKT

REAKTOR FILTRATION

LOSUNG 1 (BEHEI2T) PUMPE1

VORRATSBEHALTER

LOSUNG 2 (BEHET2T) FunPE2 —~
1 .
oo ABWASSFR
‘ Vo
1
HERMO»
STAT

Bild 13: FlieBschema der Katalysator~Fd&llungs-Apparatur

Die Metallsalz-Losung wird in einem der beiden Vorratsbehdlter
(Dreihalskolben), versehen mit RiickfluBkiihler, Thermometer und
Saugrohr fiir die Schlauchpumpe, auf ca. 90 ©C erwdrmt. Das
Faéllungsmittel befindet sich im zweiten Dreihalskolben.

Uber zwei Schlauchpumpan werden Fdllungsmittel und Salzlésung
in den Reaktor gepumpt, an dessen unterem Ende die beiden

Lésungen tangential aufeinander treffen und die F&llung ein-
tritt.

Am Ausgang des Reaktors werden der pH-Wert. der durch Anderung
der Férderleistung der beiden Schlauchpumpen eingestellt wird,
und die Temperatur des Niederschlags gemessen. Der pH-Wert
wird mit einer Elektrode gemessen, digital angezeigt und der
Verlauf i{iber der Zeit mit einem Schreiber aufgezeichnet. Nach
Verlassen des Reaktors wird der Niederschlag abgenutscht. mit
heiBem Wasser nitratfrei gewaschen (Nitratringprobe)und im
Ofen bei 120 °C bzw. 160 °C getrocknet.

Nach Literaturangaben /11/ sollen besonders aktive Fischer-
Tropsch-Eisenkatalysatoren bei einem Fillungs-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 gefdllt wurde.
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Die Katalysatoren 1 bis 10 (Tabelle A 1, Anhang) wurden durch
Féllung mit Kaliumcarbonatlésung erhalten, wobei der pH-Wert
von 5 bis 9 variiert wurde. Bei dieser Arbeitsweise kann der
Ko0-Gehalt des fertigen Katalysators nicht ohne weiteres genau
eingestellt werden, da Kalium teilweise am Niederschlag gebun-
den wird. .

Die nachfolgenden Katalysatoren wurden durch F&llung mit Ammo-
niaklosung erhalten und der Niederschlag nach dem Auswaschen
und Trocknen mit Xaliumcarbonatldsung versetzt,

4.3 Katalysatorvorbehandlung
4,3.1 Trocknung

Die gefdllten Katalysatorniederschlédge werden zur Trocknung
auf Lochbleche gestrichen und bei 120 bzw. 160 °C 12 h ge-
trocknet (Trockenschrank). Die genaue Katalysatorzusammenset-
zung wird naBchemisch mit Titriplex bestimmt (Fe, Mn, Ti, Cu).

Die mit Ammoniakldsung hergestellten Katalysatoren wurden dann
mit Kalium dotiert (KoCO3-Lésung) eingedampft und abermals
getrocknet. Die Kaliumbestimmung wurde auf photometrischem Weg
ausgefiihrt,

Vor der Reduktion wurden die Katalysatoren im Synthesereaktor
unter geringem Stickstoffstrom nochmals getrocknet. Eingewogen
wurden 3 ml Katalysator der Kornfraktinn 0,25 - 0,4 mm, die in
die temperaturkonstante Zone des Reaktors gebracht wurden. Die
Trocknungstemperatur wurde je nach Aufgabenstellung von 250
bis 400 °C variiert (Tabelle A 2). o

Das Ende der Trocknung wurde rit Hilfe eines an den Ausgang
der Versuchsapparatur angebrachten Trockenrohres mit Blaugel
festgestellt., Es zeigte sich, dall bei 350 ©°C die Trocknung in
allen Fallen nach 25 Stunden abgeschlossen war, das heiBt
keine Gewichtszunahme mehr im Trockenrdhrchen festgéste]]t



44

wurde. Eine Ausnahme bildet der Versuch 19, der in 2inem

"Birettenreaktor"

mit groBer Katalysatormenge durchgefiihrt
wurde (siehe Kapitel 7.6). In Tabelle A 2 im Anhang sind die
Trocknungsbedingungen, (Dauer, Temperatur und DOruck) zusammen

mit den Reduktionsbedingungen aufgefiihrt.
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 aktiviert. Es wurden Eisenkatalysa-
toren mit Alkali als Promotor sowie Mangan- und Titanzusdtzen
zur Selektivititsbeeinflussung, eingesetzt. Kupfer dient zur
Reduktionserleichterung. Die Reduktion wurde bei verschiedenen
Driicken und Temperaturen durchgefithrt (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, D4 =5 mm, Vg =2 em3) gefiillt mit
Silicagel (Blaugel) und Molsieb 5 A quantitativ beim Durchlei-
ten des Gasstromes aufgefangen.

Durch die Versuche 1 - 13 wurde die Katalysatoraktivierung mit
Wasserstoff untersucht. Die Katalysatoren 2 und 4 bis 9 ent-
hielten als Reduktionspromotor Kupfer. Zusditze an edleren
Metallen wirken als Promotoren fir die Reduktion von Eisenoxi-

den, so daB die Reduktion bei tieferen Temperaturen durchge-
fihrt werden kann.
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o0 2¢ i
\U') 22 | grdred = 57-5 4
B - O O 100 Fe:688 Ti,
€0 © 100 Fe:585 T1:22 Cu
o
Y
M
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2_;'5 grd_ g = 31.0 2
0
% grdred e 26,4.:-
puanaf
—
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Y
o

158 200 250 3p2 358 492

TEMPERATUR, °C

Bild 14: Verlauf der Reduktion bei 1 und 10 bar sowie mit und

ohne Kupferzusatz (Fe-Ti-Katalysator) Versuche 1 und
2.1

N}
o]
~

DO 100 Fe
© 100 Fe:9 Cu

>
144
©

grd = 61,0 ¥

red
160 1

148 ¢

SSER, mg/g

122 «

188 ¢
: i grd = 30,0 %

red
{
/39"5,-_“ = 20,02 ¥

ord 1 1 nar

REDUKTIONSWA

150 200 258 3. 353 &G0
TEMPERATUR, °C
Bild 15: Verlauf der Reduktion bei 1 und 10 bar sowie mit und

ohne Kupferzusatz (Fe-Katalysator) Versuche 3 und
4.1
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Es wurde beobachtet, dafl die Reduktion von Eisenkatalysatoren
bei etwa 200 9C einsetzt (Abbildungen 14 und 15). Durch Zugabe
von Kupfer zum Katalysator beginnt die Reduktion bei tieferer
Temperatur und verlduft im allgemeinen deutlich schneller
(Grdpeg = 57.6 % bzw. 61 Z). Die Reduzierbarkeit des Eisens
wird durch hohe Anteile mitgefillten Titandioxids nicht ver-
ringert. Durch Erh8hung des Hp~Druckes wird die Reduktionsge-
schwindigkeit deutlich gesteigert.

Die Abbildungen 14 und 15 zeigen den Reduktionsverlauf fiir
Eisen-Titan und Eisenkatalysatoren mit und ohne Kupferzusdtze.
Eine vollstiandige Reduktion (Grdpeq = 00 Z) wird bei den
angegebenen Bedingungen nicht erreicht.

Zur Berechnung des Eisenreduktionsyrades wurden die Werte der
Reduktionswaséermenge bei vollstdndiger Reduktion gesondert
bestimmt und gegebenenfalls um die der Kupferreduktion ent-
sprechende Wassermenge korrigiert.

m
H20
Reduktionsgrad Grdreq = 5 * 100
Grdpeq : Reduktionsgrad des Eisens in %
mH20 : Masse des Reduktionswassers pro g Katalysator in
mg/g

MH,0, Fe-1060¢ Masse des Reduktionswassers pro g Katalysator bei
einem Reduktionsgrad des Eisens von 100 Z in
mg/g

Die Angabe eines Reduktionsgrades bei Eisen-Mangan-Katalysato-
ren ist problematisch, da sich Manganoxid, im Gegensatz zu

Titanoxid wit H2 unter den gegebenen Bedingungen reduzieren
1d18+¢t.

Der EinfluB der Reduktionsparameter auf die Selektivitdt der
Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung ist in Kapitel 5 beschrieben,
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4.3.3 Aktivierung mit Kohlenoxid/Wasserstoff

Der Katalysator 27 (100 Fe = 560 Mn - 33 K20) wurde im Reaktor
bei 250 ©C im Stickstoffstrom getrocknet, mit Argon gespiilt
und anschlieBend mit einem CO/Ny-Gemisch vorreduziert (Ver-
suchs-Nr. 26, Tabelle A 2, Anhang).

Der Verlauf der Vorreduktion konnte durch Ampullienprobennahme
des Reduktionsabgases verfolgt werden. Durch die Zumischung
von Stickstoff als Bezugskomponente konnen Kohlenmonoxidum-
satz, (Ugg) und Kohlendioxidausbeute, (Acoz) berechnet werden,
Aus der Differenz vo. Ugp und Aco,p erhdlt man die abgeschie-
dene Kohlenstoffmenge. Die auf ein Gramm Eisen bezogene Ge-
schwindigkeit der Kohlenstoffaufnahme nimmt mit 2unehmender
Versuchsdauer stetig ab und erreicht nach zwei Stunden den
Wert Null,

In Bild 16 sind in Abhéngigkeit von der Versuchsdauer Kohlen-
monoxidumsatz, Kohlendioxidausbeute, abgeschiedene Kohlen-
stoffmenge sowie die Verweilzeitsummenxurve eingezeichnet. Aus
einer linearen Auftragung erhdalt man durch Planimetrieren der
Fliche zwischen der S(t)-Kurve und der (Ugg - Acoz)-KUrVE die
Ausbeute an abgeschiedenem Kohlenstoff. Nach Beendigung der
CO-Vorbehandlung wurde mit einem Hp/Np-Gemisch versucht, den
abgeschiedenen Kohlenstoff zu entfernen und den Katalysator
méglichst vollstdndig zu reduzieren. Die Hgo-Nachbehandlung
wurde ebenfalls bei 250 °C, ei-em Gesamtdruck von 10 bar und
einer Raumgeschwindigkeit von 500 h=1 durchgefiihrt. Durch
Zugabe von Neopentan zu der Hp/N»-Mischung wurde ein Standard
zur Bestimmung der Ausbeute an organischen Verbindungen erhal
ten. In der Tabelle 3 ist die Kohlenstoffbelegung des Kataly-
sators in mg (/g Kat. und mol C/mol Fe angegeben.
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s(t) . U(co) , A(CO2) . U(CO)-A(CO2)

VERSUCHSDAUER / s

Bild 16: Katalysatorvorbehandlung mit Kohlenoxid
Katalysator 27, Versuch 26
Verweilzeitsummenkurve, Kohlenoxidumsatz., Kohlen-
dioxidausbeute, Kohlenstoffbelegung Ugg - Aca,

Tabelle 3: Belegung des Katalysators 27 mit Kohlenstoff durch
Kohlenoxidvorbehandlung

Vorreduktions- Kohlenstoff-Belegung
daver, min mg C/g Kat. mol C/mol Fe
€, 4 5,7 0,32
7,2 7.9 0,38
8,9 8.6 0,46
8,6 10,0 0.48
490 13,6 0,65
125,5 14,5 0,69

Nach 125 Minuten ist die A&sorptﬁon von CO beendet. Die Bele-
gung betrigt 14,5 mg C/g Kat. oder in Molanteilen auf Eisen im
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Katalysator bezogen 0,69 mol C/mol Fe. Davon kénnen durch
Wasserstoffbehandliung 40 7% entfernt werden(0,27 mol C/mol
Fe).

Die Belegung/Vorreduktion des Katalysators in der oxidischen
Form ist ein komplexer Vorgang. Einerseits findet eine Reduk-
tion nach beispielsweise 2 FeO(OH) + 3 CO =2 Fe + 3 C0p + H20
unter Bildung von CO2 statt. An dem gebildeten Eisen verlaufen
dann 2 Reaktionen mit CO:

1. die assozjative Chemisorption von CO; Fe + CO + Fe(C0),4s
und

2. die dissoziative Chemisorption 2 CO + Fe + Fe(C),q4s + CO2.

Dabei kann der chemisorbierte Kohlanstoff zu verschiedenen
Carbiden etc. weiterreagieren. Diese Reaktionen bestimmen die
Zusammensetzung und Struktur des Katalysators im stationiren
Lustand der Umsetzung., Die vorliegende Teiluntersuchung kann
einen wichtigen Beitrag zum wissenschaftlichen Verstdndnis des
Systems liefern.

Bild 17 zeigt die zeitliche Anderung der Ausbeute an organi-
schem Kohlenstoff in der Form fliichtiger Kohlenwasserstoffe
bei der Wasserstoffbehandlung. Man erkennt, daB die Produkt-
bildung im wesentlichen nach 100 Minuten beendet ist. Die
logarithmischen molaren Verteilungen des Gesamtproduktes fiir
die Zeitpunkte der Reaktionsdauer von 11,4 min bzw. 16,6 min
ist in Bild 18 wiedergegeben. Neben einem hohen Methanwert
erhilt man eine Produktverteilung die der einer Fischer-
Tropsch-Synthese gleicht /12/. AuBergewshnlich ist jedoch, daB
bei der Hp-~Behandlung des mit CO vorbelegten Katalysators auch
cyclische Verbindungen entstehen, die bei Fischer-Tropsch-
Umsetzungen im allgemeinen nicht beobachtet werden.
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Bild 17: Katalysatorvorbehandiung mit Wasserstoff
Katalysator 27, Versuch 26
Ausbeute an Kohlenwasserstoffen in der Ampullenge-

samtprobe
2-
! O 16,6 min
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Bild 18: Logarithmische Verteilung des Gesamtprodukts bei HWas—
serstoffbehandlung, Katalysator 27, Versuch 26
16,6 min Reaktionsdauer

11.4 min Roaktinnsdauar
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Die Aktivitdt und Selektivitdt dieses Katalysators mit der
beschriebenen Vorbehandlung ist in Kapitel 5 diskutiert. Ein
Kontrollversuch (Versuch 29) zeigte, daB die Art der Katalysa-
torvorbehandlung wenig EinfluB auf die Selektivitdt der Umset-
zung hatte (Tabelle A 3 und A 4, Anhang).
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5 AKTIVITAT UND SELEKTIVITAT
5.1 Bewertung der Aktivitdt
5.1.1 Definition der GroBen

Umsatz an Kohlenoxid, Ugp

Ueo =

Nco ein ” Nco . aus

€O, ein

Umsatz an Wassersioff.Uy,

Ausbeute an Acp,

n -n
A - COZ. aus COZ. ein
2 C0, ein

Umsatz von Kohlenoxid 2zu fliichtigen organischen Produkten
(Ampullengesamtprobe, App)

n
A - C¢:>C '
C

aus

AP n .
co ) €10

rm, (0 Geschwindigkeit des CO-Verbrauchs fiir die Bildung orga-
nischer Verbindungen, bezogen auf 1 g Katalysator,

N :

o _Yse, ein  *co,se (Yeo T Aco,) :

m, CO ~ —TL—  (NTP)
Kat. min " g
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Vsg,ein Eintretender Synthesegasstrom (NTP)

Xc0,56 Molenbruch des CO im Synthesegas

MKat Masse des zur Reaktion eingesetzten Katalysators
5.1.2 ‘Aktivitét ausgewdhlter Katalysatoren

5.1.2.1 EinfluB des Mangangehaltes der Katalysatoren auf ihre
Aktivitat

Betrachtet man die Reaktionsgeschwindigkeit des CO-Verbrauchs
fir die Bildung organischer Verbindungen ryp ¢p ais MaB fir die
Aktivitdt in Tabelle 4, so besitzen die Katalysatoren 15 und
27 mit geringen Mangananteilen die groBere Aktivitat
(rm,c0 = 50,1 m1/g - min und r,co = 35.1 m1/g+ min). Sowoh]
die CO-Umsdtze als auch die Ausbeuten an organischen Produkten
und Kohlendioxid sind bei den Versuchen mit den Katalysatoren
15 und 27 am hochsten.

Bei den Katalysatoren 28, 30, 32 mit hohem Mangananteil werden
nur geringe Unterschiede bei den Reaktionsgeschwindigkeiten
und den CO-Umsdtzen beobachtet. Die relativ hohen CO-Umsdtze
und Ausbeuten an organischen Produkten sowie Kochlendioxid beim
Versuch 32,2 lassen sich mit der kleinen Raumgeschwindigkeit
(RG = 125 h=1) erkliren.

Der titanhaltige Katalysator ist bei der Synthesetemperatur
von 250 O9C inaktiv, es wurde kein Kohlenmonoxid umgesetzt. Bei
der Synthesetemperatur 300 ©C wurde ein CO-Umsatz von 40,8 7
erreicht. ' —_

5.1.2.2 EinfluB der Reduktionsbedingungen auf die Katalysa-
toraktivitat

Betrachtet man in Tabelle 5 die Reduktionstemperatur (275 OC
und 375 ©C) in Hinblick auf die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit
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(rm,c0) so fél1lt auf, daB die Katalysatoren 1, 3, 4 etwas
aktiver sind, wenn sie bei 275 °C reduziert wurden. Vergleicht
man die Reduktionsgrade der Katalysatoren 1 und 3 so findet
man #hnliche Werte (32,2 %, 30,1 %, und 33.6 Z, 35,0 Z). Die
deutlich hoheren Reduktionsgrade (86,4 und 70,9) beim Kataly-
sator 4 sind auf deren Kupfergehalt zurickzufiihren,

Die Reduktionsgrade der Katalysatoren stehen nicht in einem
direkten Zusammenhang mit ihrer Aktivitdt. Vergleicht man die
CO-Umsdtze von Versuch 7.1 und Versuch 8.1 so findet man beim
Kata]ysator‘3 einen héheren CO-Umsatz (94,87) trotz geringerem

Reduktionsgrad (33,6 %) gegeniiber dem kupferhaltigen Katalysa-
tor 4.

5.1.2.3 EinfluB unterschiedlicher Fillungsbedingungen auf die
Katalysatoraktivitidt

Beim Vergleich der Katalysatoren 6, 8, 9 in Tabelle 6, die
durch Fdllung aus Lésungen unterschiedlicher Konzentration

erhalten wurden, findet man keinern eindeutigen EinfluB auf
ihre Aktivitdt.

Sowohl die CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten als auch die Ausbeu-
ter an organischen Produkten und COp sind bei den Versuchen
10, 12 und 13 &hnlich groB. Der Katalysator 8 weist einen
etwas hdheren CO-Umsatz (Ugcg = 77,2 Z) auf, dies kann aber

auch auf den etwas hdheren Kaliumanteil zuriickgefiihrt werden.

In bezug auf den pH-Wert der Fd1lung besitzt Katalysator 6
gegeniiber Katalysator 5 eine hohere CO~Verbrauchsgeschwin-_
digkeit, einen héheren CO-Umsatz und hdhere Ausbeuten an orga-
nischem Produkt und COp. Die Abhdngigkeit ist 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-
lysatoraktivitdten

Die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit in Tabelle 7 steigt beim
Katalysator 29 deutlich mit zunehmendem Druck bei 235 ©C an,
dies gilt ebenso fir den CO~Umsatz und die Ausbeuten an COp
und organischem Produkt. Vergleicht man die CO-Verbrauchsge-
schwindigkeiten bei 10 bar (rp,¢co = 5.76 m1/g + min) und bei
20 bar (rp,co = 5,97 ml/g « min) des Katalysators 31 bei
250 9C miteinander. so findet man eine geringe Erhdhung der
CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten mit zunehmendem Druck. Die CO-
Umsdtze bleiben etwa gleich, widhrend die Ausbeuten an organi-
schen Verbindungen mit zunehmendem Druck deutlich ansteigen.
Die COp-Ausbeute nimmt mit zunehmendem Druck ab.

Beim Katalysator 30 wurde die Raumgeschwindigkeit gedndert,
wobei die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit zunimmt., Die CO-Umsé&tze
und die Ausbeuten an organischen Produkten und CO2 nehmen mit
abnehmender Raumgeschwindigkeit zu.

5.1.2.5 Katalysator fiir Anfangsselektivitdtsversuche, die bei
verschiedenen Temperaturen durchgefithrt wurden

Mit Katalysator 15 wird bei 220 °C nur ein geringer CO-Umsatz
(unter 10 Z)‘erreicht. siehe Tabelle 8. Die CO-Verbrauchsge~-
schwindigkeit nimmt erwartungsgemdl mit der Temperatur zu,
wobei der Wert beim Versuch 17.2 leicht Uberhéht ist. Dieser
Wert (rp,co = 65,9 m1/g - min) 18Bt sich auf eine ablaufende
Reduktion (Aktivierung) des Katalysators zuriickfiihren.

Die CO-Umsdtze und die Ausbeuten an Kohlenwasserstoffen nehmen

bei den Versuchen 17.3; 17.4; 17.5 mit zunehmender Temperatur
2u.,
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5.2 1-0lefinselektivitit

Olefine mit endstdndiger Doppelbindung sind wertvolle Produkte
der Fischer-Tropsch-Synthese. An Eisen-Matrix-Katalysatoren
mit hohen Mangananteilen kdnnen sie als Primdrprodukt erhalten
werden,

Das Bild 18 zeigt fiir den Versuch 17.2 den a-0lefinanteil in
der Summe der n-0lefine gleicher C-Zahl im Zejtraum des Ver-
suchsbeginns. Zu sehen ist, daB der o~0lefinanteil im statio-
niren Zustand (nach 50 h) iiber den betrachteten C-Zahlibereich
nahezd konstant i:t. Zu Versuchsbeginn ist der a-0Olefinanteil
relativ niedrig.

Zur Charakterisierung der 1-Olefinselektivitdt dienen die Bewertungsgrofen
BWo1,1in,prim BWol,isom und Ma,ol,1in,prim,C10- BYWol,lin,prim beschreibt
den mittleren molaren Anteil der linearen a-0Olefine an der Summe der
n-Olefine im Bereich C4 bis Cg Bei Vorliegen von Primérselektivitdt sind
fast alle Olefine in C4 bis Cg solche mit endstdndiger Doppelbindung und
die BewertungsgrcBe hat den Wert Eins,

6
z . ,
n=t a,ol,1in,prim,n .
ol.lin,prim = § 100, in Z
. z
n

=4 a,ol,lin,n

Ma,ol,1in.n ist der molare Anteil der geradkettigen Olefine
der C-Zahlfraktion n, bezogen auf die Summe der Kohlenwasser-
stoffe gleicher C-Zahl,

Mit Ma,0l,149n,prim,C10. dem molaren Anteil der linearen a-
Olefine an den Cq7g Kohlenwasserstoffen und BWg1, 1in,prim €r-
hdlt man die BewertungsgréBe BWo7 isom
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BU - Ma.o1.1in.prim.C10 . 100
ol,isom Ma,oW.]in.C10 BW

ol,lin,prim

Da mit zunehmender C-Zahl die Sekunddrreaktion der LCoppelbin-
dungsisomerisierung begiinstigt wird, 1dBt diese GroBe erken-
nen, wenn im System die Primdrselektivitdt fir die a-0lefine
sich durch sekunddre Doppelbindungsverschiebung zu erniedrigen
beginnt. Die a-0lefin-Primirselektivitdt ist ein kinetisches
Merkmal fiir Matrixkatalysatoren. Mit diesen BewertungsgroBen
14Bt sich die Matrixwirkung kennzeichnen.

100 — :
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=}
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Bild 19: Molarer a—-0lefinanteil an der Summe der n-0lefine
gieicher C-Zahl nach verschiedenen Syntheseieiten besi
einer Synthesetemperatur von 250 °C (Versuch 17.2)

Fiir Produkte, die mit Matrixkatalysatoren erhalten werden,
errechnet man Werte nahe 1.
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5.2.1 EinfluB der Katalysatorzusammensetzung

In Tabelle 9 sind neben den Syntheseparametern die Bewertungs-
groBen fir die 1-0lefinselektivitét in Abhingigkeit von der
Katalysatorzusammensetzung aufgefithrt. Um den Anteil von
2-0lefinen in der Cjqg-Fraktion zu beschreiben ist
Ma,01,1in,prim,C10 angegeben. Variiert wurde der Mangangehalt
von 279 Massenteilen (Katalysator 17, Versuch 16) bic 1073
Massenteile (Katalysator 32, Versuch 28) bezogen auf 100 Mas-
senteile Eisen. Mit aufgefilhrt sind Ergebnisse, die mit einem
Eisen-Titan-Katalysator erhalten wurden,

Die groBte 1-0lefinselektivitdt wird mit Katalysator 30 (100
Fe — 877 Mn) erreicht. Der Anteil .der linearen 1-0Olefine in
der Cyg-Fraktion betrédgt iiber 70 Mo1-%7. Die hohen Werte von
BWol1,74n,prim = 98,1 und BU5y j5om = 1.02 zeigen, daB keine
sekundare Doppelbindungsisomerisierung (die mit zunehmender
C-Zahl begiinstigt wird) stattfindet. Der Eisen-Titan-Katalysa-
tor (Versuch 5.2, Katalysator 1) ergab keinen Matrixeffekt.
die Werte fir BWyy 1in,prim und BWo1, ijsom liegen mit 74 bzw,
0.5 niedrig und kennzeichnen eine ausgeprdgte Doppe]bipdungs-
isomerisierung im System. Fast 90 Z der linearen Olefine in
der Cqyp-Fraktion tragen die Doppelbindung in B-Stellung.

5.2.2 EinfluB def Reduktionsparameter

Setzt man Eisen-Mangan-Katalysatoren Kupfer als Reduktionspro-
motor 2zu, zeigen diese Katalysatoren keinen ausgeprégten Ma-
trixeffekt. Beispielsweise ist bei Versuch Nr. 39, din Tabelle
10 Katalysator 5; 100 Fe - 340 Mn - 1.3 K20 - 47 Cu
BWo1,7in,prim 9leich 93,6 Z und BUWyy, i5om = 0.83. _
Wird der Mangangehalt in diesen kupferhaltigen Katalysatoren
erhdht, so wird die Bindungsisomerisierung zunehmend begiin-
stigt. Dies ist die Umkehrung des Verhaltens von Katalysatoren
ohne Kupferanteil.
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So findet man mit Katalysator 9 (Versuch 13), der den gleichen
Mangananteil wie Katalysator 30 (Versuch 31.1, Tabelle 9)
enthdit, bedeutend geringere Primidrselektivitit. BWo1,1in,prim
gleich 63,2 Z (gegeniiber 98,1 7). BWo1,isom gleich 0,26
(gegeniiber 1,02).

Wie weiter unten gezeigt wird, beschleunigt ein Zusatz von
Kupfer die sekunddre Olefinhydrierung im System und die hier
betrachtete ODlefindoppelbindungsisomerisierung ist mit der
Sekundérhydrierung verkniipft, indem sie iiber das gleiche che-
misorbierte Zwischenprodukt verlaufen.

Eine Erhdhung der Reduktionstemperatur hat neben anderen
Effekten wie Steigerung des CO-Umsatzes und der Ausbeute auch
Auswirkungen auf die 1-Olefinselektivitdt. Bei den Versuchen
5.1 und 5.2 mit dem Eisen-Titan-Katalysator erhdlt man durch
die Erhdhung der Reduktionstemperatur hthere Werte fiir
BHo1,1in,prim+ BWol,isom (Tabelle 10).

5.2.3 EinfluB der Syntheseparameter

In Tabelle 11 sind die Einfliisse von Syntheseparametern auf
die 1-Olefinselektivitdt der CO-Hydrierung dargestellt. In der
Versuchsreihe 30 wurde der Synthesedruck bei konstant gehalte-
ner Raumgeschwindigkeit und Temperatur variiert. Dadurch erge-
ben sich unterschiedliche effektive Verweilzeiten der Edukte
und Produkte im Reaktor, die sich auf die Selektivitit der
Umsetzung auswirken. So nimmt bei abnehmendem Synthesegasdruck
bzw., kiirzerem toff die Ausbeute an a-Olefinen zu und die Werte
BHo1,1in,prim und BWgy7 jsom erhdhen sich. Insbesondere
BWo1,isom ist eine sensitive BewertungsgriBe fiir die Olefinse-
kunddrisomerisierung. Die 1-Olefinanteile in der Cqgp-Fraktion
erhdhen sich von 37,4 Mol1-% bei Tgff gleich 580 s auf
69.5 Mo1-7 bei Toff von 145 s, Dies liegt auBer an der abneh-

menden Olefinisomerisierung auch an der abnehmenden sekundiren
Olefinhydrierung.
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Die Anderung der Verweilzeit (Versuche 31.1, 31.2, 31.3) wirkt
im vorliegenden Fall nicht stark auf die a-~0lefinselektivitdt.

DaB8 der Reaktionsdruck einen groflen EinfluB auf die a-Olefin-
selektivitdt hat, erkennt man auch aus den Versuchen 32.1 und 32.2,

Die Versuchreihe 17 wurden zur Bestimmung der Anfangsselekti-
vitdt der Fischer-Tropsch~C0-Hydrierung durchgefiihrt. Die in
Tabelle 11 aufgefiithrten Daten beziehen sich auf den stationd-
ren Zustand nach einer Synthesedauer von mindestens 50 Stunden.

Aufgrund der niedrigen Reaktionstemperatur von 220 ©C war bei
Versuch 17.1 die Kohlenwasserstoffausbeute gering, so daf
keine Bewertung der 1-0Olefinselektivitdt moglich war. Die
Ergebnisse der weiteren Versuche dieser Reihe zeigen, daB die
Synthesetemperatur in diesem Fall keinen erkennbaren EinfluB
auf die 1-0lefinselektivitdt hat. Das bedeutet, daB dieser
Katalysator auch bei relativ hoher Reaktionstemperatur noch

nicht merklich die Olefindoppelbindungsisomerisierung be-
schleunigt.

5.3 Selektivitdt der Kohlenoxidumsetzung zu Qlefinen

Die Produktkohlenwasserstoffe der CO-Hydrierung an Eisen-
Matrix-Katalysatoren bestehen zu groBen Anteilen aus Olefinen.
In den Bildern 20 und 21 ist beispielhaft die molare Olefin-
ausbeute iliber der C-Zahl fiir 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 anndhern, der Schnittpunkt ng inters,o] der Gera-
den liegt bei Matrixkatalysatoren bei relativ hoher C-Zahl

oder die ganze Verteilung 138t sich mit nur einer Geraden
anndhern (Bild 21).

Matrixkatalysatoren ergeben einen hohen Olefinanteil in der

Fraktion der C2-Kohlenwasserstoffe, angezeigt durch einen
groBen Wert fir My o1,c2
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Bild 20: Molarer Olefinanteil in der Kohlenwasserstofffraktion
fir Versuch 30
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Bild 21: Molarer QOlefinanteil in den Kohlenwasserstofffraktio-
nen fiir die Versuchsreihe 32
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Ma,o01,C2 = molarer Olefinanteil in der Fraktion der Cp-Kohlen-
wasserstoffe

mole CZ~O1efine

Ma.o].CZ = T mole Cz—KohTenwasserstoffe " 100, in Z

Durch die BewertungsgréBen BWgy) und BWgHp wird die sekundidre
Hydrierung der Olefine erfalBt.

BY¥sH1 = Quotient der Molanteile an Olefinen in den Cp-Kohlen-

wasserstoffen zu den Molanteilen an Giefinen in C3-
Kohlenwasserstoffen.

BW - Ma.o],CZ

sH1 Ma.o1,C3 ~

BWsHz = Quotient der Strecken Yz zu Y7 bei der C-Zahl 14

(siehe Bild 20) in der Auftragung des Olefinanteils
gegen die C-Zahl.

Berechnen kann man BWgyp iliber die Geradengleichung

BU _ Ma,o],C14

sH2 ~ 14ms + b

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

b « Achsenabhschnitt )

Ma,01,C14 Molarer Anteil der Olefine in den Cig-Kohlenwasser-
stoffen

BWsH2 gestattet Aussagen iiber das AusmaB der sekunddren
Hydrierung der Olefine mit relativ hoher C-~Zahl (C14-01efine)
durch Bezug auf den Olefingehalt in den C3~ bis Cy~Fraktionen.



71

Die BewertungsgréBe BWg/p,1 fir die Olefin/Paraffin-Selektivi-

tdt ist de

Bwo/p,1 = An

BWo/p, 1

finiert als

—A]g(Mo/Mp)n ]

1000

Steigung der Geradengleichung im vorderen Kurven-
teil (Bild 22) (kennzeichnet Primidrselektivitit)

1g(Mo[Mp)n Logarithmus des molaren 0lefin/Paraffin- Verhdlt-—
nisses bei der C-Zahl n
An C-Zahlbereich
NC,inters Schnittpunkt der Geraden BWo/p,1 und BUgs/p,1,
BWo/p,2 ist fir den zweiten linearen Kurvenbereich,
analog wie BWy/p,1. definiert (kennzeichnet Sekun-
darhydrierung)
1=
BWorp, 1
Pe—e)
- [ v—yo'\_nunn
=~ OO
~, 0-
=
o
-1+
1 3 5 7 6 1M 1B 15 7 19 2
C-Zahl
Bild 22: Logarithmus des molaren n-Olefin/n-Paraffin-Verhilt-

n

isses iiber der (-Zahl fiir Versuch 30



5.3.1 EinfluB der Katalysatorzusammensetzung

In Tabelle 12 ist die Bewertung der Olefin/Paraffin-Selekti-
vitdt fir verschiedene Eisen-Mangan-Katalysatoren sowie fiir
einen Eisen-Titan-Katalysator zusammengestellt. Die mit diesen
Katalysatoren erhaltene Primidrselektivitit ist durch einen
hohen Ethenanteil und einen nur geringen Abfall der Olefinse-
lektivitdt iiber einen weiten C-Zahlbereich gekennzeichnet.

Die groBie Olefinselektivitidt in C2 erhdlt man mit den Kataly-
satoren 15, 30 und 32 mit 84 Mol-%, 82 Mol1-Z und 83 Mol1-Z.

Die Nachhydrierung der primir gebildeten QOlefine ist, wie die
Werte von BWgyj und BWgyp bestdtigen bei diesen Katalysatoren,
nur von untergeordneter Bedeutung, Katalysator 30 liefert ein
reines Primidrprodukt.

Der niedrige Wert von Bwo/p'1 bedeutet, daB sich das Olefin
/Paraffin-Verhdltnis wenig mit der C-Zahl dndert. Der Schnitt-
punkt nC inters liegt bei 14,7, danach nimmt das Olefin/Paraf-
fin-Verhditnis geringfiigig ab, Bwo/p'g steigt auf 54 an (Ver-
such 31,1, Katalysator 30).

Gegeniiber dem Eisen-Titan-Katalysator 1liegen die Olefinselek-
tivitdtswerte der Eisen-Mangan-Katalysatoren deutlich hoher.
So betrdgt M, o1,¢2 mit Katalysator 1 nur 30 Mol-Z, BWgH1 und
BHgHz liegen bei 0,41 bzw. 0,56, das Olefin/Paraffin-Verhdlt-
nis fd1lt mit steigender C-Zahl stark ab. entsprechend den
hohen Werten fiir BWo/p,1 und BWs/p, 2.

5.3.2 EinfluB der Reduktionsparameter

Ein Kupferzusatz zum Eisen-Mangan-Katalysator erniedrigt die
Selektivitat der Olefinbildung und begiinstigt die Paraffinbil-
dung entsprechend. Der Olefinanteil in C2 liegt zwischen 69
Mol-Z bei dem Katalysator mit 340 Mangananteilen und 24 Mol1-%
bei 854 Mangananteilen und 100 Eisenteile (Versuche 9 bis
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13). Die BewertungsgrdBen BUWgy) und BWgHp2 zeigen, daBl wegen
des Kupferzusatzes kein primdres Produkt erhalten wird und
die Olefinnachhydrierung ebenso wie die Doppelbindungsisomeri~
sierung (Abschnitt 5.2.2) begiinstigt ist.

Die Zugabe von Kupfer zu Eisenkatalysatoren ergibt (ohne Mn)
ebenfalls eine ausgeprédgte Absenkung der Olefinselektivitidt.
Ma,o1.C2 erniedrigt sich von 76 Mol-Z bei Versuch 7.2 zu
6 Mol-7 bei Versuch 8.2 (Tabelle 13). Das Olefin/Paraffin-
Verhdltnis nimmt mit steigender C-Zahl stark ab, ein Schnitt-
punkt ng,inters 1iegt nicht vor.

Durch Erhbhung der Katalysatorreduktionstemperatur erzielt man
bei der CO-Hydrierung hohere Olefinselektivitdt. Die Olefin-
ausbeute bei Versuch 5.1 (Reduktionstemperatur 275 ©C) liegt
niedriger als bei Versuch 5.2 (Reduktionstemperatur 375 ©C),
Wie aus dem Vergleich der Werte BWgyi und BWgyp fiir die beiden
Versuche zu sehen ist, wird die Aktivitdt des Katalysators fiir
die sekundire Olefinhydrierung durch die hohere Reduktionstem-
peratur herabgesetzt.

5.3.3 EinfluB der Syntheseparameter

Mit steigendem Reaktionsdruck und zunehmender Verweildauer der
Produkte im Reaktor erhdht sich die Wahrscheinlichkeit zur
sekundiren Hydrierung der Olefine. Bei den Versuchen der Reihe
30 (Tabelle 14) nimmt mit fallendem Synthesedruck und abneh-
mendem Tgff die Olefinausbeute in Cp von 55 Mol-7Z auf 79 Mol-Z
zu, die sekunddre Hydrieraktivitdt (BWgyq und BWgyp) ab. Der
EinfluB der Raumgeschwindigkeit auf die Zusammensetzung der
Produkte ist nicht so groB wie der DruckeinfluB. My 47, ¢2
indert sich von Versuch 31.2 zu Versuch 31.3 um 4 Mo1-7Z, bei
den Versuchen 32.1 und 32.2 um 9 Mol1-%Z. Das Olefin/Paraffin-
verhiltnis dandert sich bei den Katalysatoren bis zu hohen C-
Zahlen nur wenig, die Bwo/p.1—werte liegen zwischen 13 und 41,
NC,inters. Zwischen 12 und 15,
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Bild 23: Olefinanteil in den C-Zahlfraktionen nach verschiede-
nen Synthesezeiten bei einer Synthesetemperatur von

250 ©C (Versuch 17.2)
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Bild 24: Olefinanteil in den C-Zahlfraktionen nach verschiede-

nen Synthesezeiten bei einer Synthesetemperatur von
280 °C (Versuch 17.3)
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Bild 25: Olefinanteil in den C-Zahlifraktionen nach verschiede-

nen Synthesezeiten bei einer Synthesetemperatur von
310 °C (Versuch 17.4)
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Bild 26: Olefinanteil in den C-Zahlfraktionen nach verschiede-

nen Synthesezeiten bei einer Synthesetemperatur von
340 OC (Versuch 17.5)
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Bild 27: Olefinprimdrselektivitdt BWgyq in Abhdngigkeit von
der Versuchsdauer :
Katalysator: 100 Fe - 279 Mn - 12.4 K20,
Druck: 10 bar, Hp0/C0 = 2,
Raumgeschwindigkeit: 500 h—1

Der "stationdre Zustand" bei der Umsetzung von Synthesegas ist
beziiglich der DOlefinselektivitdt nach einer Katalysatorlauf-
zeit von 50 Stunden im allgemeinen erreicht. Die Bilder 23 -
26 zeigen den Olefinanteil in den C-Zahlfraktionen nach ver-
schiedenen Synthesezeiten fiir die Versuche 17.2 bis 17.5.

Zu Beginn der Synthesegasumsetzung ist die Olefinselektivitat
wegen ausgeprdgter Olefinsekunddrhydrierung gering, besonders
der Ethenanteil in der Cp-Fraktion niedrig. Mit fortschreiten-
der Synthesedauer stellt sich das katalytische System statio-
nar ein, und erreicht in etwa 20 h konstante Selektivitdtswerte,
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Aus Tabelle 14 ist 2u entnehmen, daB die Synthesetemperatur
bei den aufgefiihrten Versuchen wenig EinfluB auf die Olefinse-
Tektivitdt im stationdren Zustand hat. My o3,c2 ist bei allen
Temperaturen grdBer als 80 Mol-7Z, die Nachhydrierung ist wie
bei den anderen Matrix-Katalysatoren eine untergeordnete Teil-
reaktion.

Trédgt man die Bewertungsgridfle BUgHt gegen die Zeit auf, so
sieht man, daB bei niedriger Syﬁthesetemperatur der Endwert
nach etwa einer Stunde Synthesedauer erreicht dist. Bei 310 ©C
und 340 9C Synthesetemperatur stellt sich der stationire Zu-
stand etwas spiter ein (siehe Bild 27).

5.4 Produktverteilung

Zur Bewertung der Produktverteilung werden die Kettenverlidange~

rungswahrscheinlichkeit (ﬁé) und der Extramethanwert herange-
zogen,

In der molaren Verteilung des organischen Produktes, logarith-
misch aufgetragen gegen die C~Zahl wird die Wachstumswahr-
scheinlichkeit (Pg.oC.x) aus der Geradensteigung entnommen.

!
1gMp = nlg pg,oc + 19K

Mn Molarer Anteil der C-Zahlfraktion n am Gesamtprodukt
in 2

Pg,oC,x Kettenwachstumswahrscheinlichkeit mit x = 1, 2, 3 fiir
3 verschiedene C-Zahlbereiche
C-Zahl

Konstante

Man erkennt in Bild 28 drei Bereiche unterschiedlicher Stei-
gung. wahrend‘pg.oc.1 und pg,oC,2 nach der Theorie als Wachs-
tumswahrscheinlichkeiten anzusehen sind, wird Pg,o(,3 wahr-
scheinlich durch einen anderen Effekt bestimmt.
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NG, inters.,] Schnittpunkt zwischen den beiden Geraden, Angabe
in C-Zahl

Die Bewertung des Methananteils an der Summe der Produktkoh-
lenwasserstoffe erfolgt durch BWgj

Mo Ma (23

B =
G M (3 Ma, 4y

Ma(n) anteilige Mole in Z der C-Zahlfraktion n am Gesamtpro-
dukt der Kohlenwasserstoffe.

Fir BWgy > 1 liegt eine relativ zu den Anteilen der Cp, C3 und
Cq~Kohlenwasserstoffe zusdtzliche Methanbildung vor,

5.4.17 EinfluB der Katalysatorzusammensetzung

Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten Pg,0C,1 wird durch den
unterschiedlichen Mangangehalt in den Matrixkatalysatoren
wenig beeinfluBt (Tabelle 15). Die Wachstumswahrscheinlichkeit
Pg,oC,2 wird mit zunehmendem Mangananteil grdBer, das Produkt-
spektrum wird zu tdngerkettigen Kohlenwasserstoffen hin ver-

schoben, der Schnittpunkt ng inters, verlagert sich zu hdheren
C-Zahlen.

Fiir den Eisen-Titan-Katalysator wurde eine geringere Wahr-
scheinlichkeit des Kettenwachstums, Pg o¢,7 = 0,59 und

Pg,0C,2 = 0,65 gefunden, es entstehen bevorzugt kurzkettige
Molekiile.

Die Bewertung des Methananteils durch BWgi ergibt ein unein-
heitliches Bild, eine Abhdngigkeit von der Katalystorzusammen-
setzung ist nicht zu erkennen.
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5.4.2 EinfluB der Redukfionsparameter

Kupfer als Zusatz zur Reduktionshilfe der Katalysatoren,
beeinfluBt das Kettenwachstum fiir 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~Verhaltnissen der Katalysatoren fir
BWgy und fir die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit keine er-
heblichen Unterschiede. '

Der Methangehalt bei den Versuchen 10 und 13 ist erhéht, die
BWgi-Werte liegen mit 1,47 und 1,41 in der gleichen GréBenord-
nung wie bei den Versuchen 7.2 und 8.2. Auch hier sieht man,
daB durch den Kupferzusatz zu Eisen und zu Eisen-Matrix-
Katalysatoren die Methanausbeute in gleicher Weise erhdht
wird.

Die beijden Versuche mit einem Titan-Katalysator zeigen, daB
mit geringerer Reduktionstemperatur ldngerkettige Produkte zu
erzielen sind.

5.4,3 EinfluB der Syntheseparameter

Mit abnehmender Raumgeschwindigkeit erniedrigt sich der Wert
fir das Extramethan BWg7 bei den Versuchen 31 vonl,25 auf
1,11. Gleichférmig mit sinkendem BWgy geht auch die Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeit pg oC,2 zu kleineren Werten. Prin-
zipiell das gleiche Ergebnis erhd1t man durch die Versuche 32.
Hier wird mit fallendem Druck BWgq kleiner und die Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeiten pg oc,1 und pg,oC,2 sowie
nC,inters, nehmen zu (Tabelle 17). ‘

Die Versuche 17 wurden zur Bestimmung der Anfangsselektivitdt
der Fischer-Tropsch-CO-Hydrierung durchgefiihrt.

Im stationdiren Zustand sind Kettenwachstumswahrscheinlichkei-

ten pg,oC,1 und pg,oC,2 am griBten (Reaktionstemperatur 340 °C),
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Bild 28: Logarithmische molare Produktverteilung iiber der
C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer
Synthesetemperatur von 250 9C (Versuch 17.2)
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Bild 29: Logarithmische molare Produktverteilung iiber der
C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer
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Bild 30: Logarithmische molare Produktverteilung iliber der
C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer
Synthesetemperatur von 310 °C (Versuch 17.4)
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Bild 31: Logarithmische molare Produktverteilung iiber. der

C-Zahl nach verschiedenen Synthesezeiten bei einer
Synthesetemperatur von 340 9C (Versuch 17.5)
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Die Bilder 28 bis 31 zeigen die Ausbildung der Produktvertei-
lung in Abhdngigkeit von der Reaktionsdauer,

Die logarithmische molare Produktverteilung dEndert sich bei
allen Synthesetemperaturen nach ca. 1 Stunde nur noch gering-

figig. Die Werte fiir pg,oc,1 und Pg,oC,2 bleiben danach iiber
der Versuchsdauer konstant,

Fiihrt man die Synthese ldngere Zeit durch, so sieht man, daB
sich die Wachstumswahrscheinlichkeiten pg,oc,1 und pg,6C,2
langsam angleichen. Mit dem Matrixkatalysator 100 Fe 560 Mn
33 K20 wurde die Syntiiese iiber 45 Tage durchgefiihrt (Versuch
26). Die Ausbeute an organischem Produkt in der Ampullenge-
samtprobe dnderte sich zwischen dem 22sten und 37sten Tag nach
Synthesebeginn nur geringfiigig. Widhrend ru,0C,1 gleich bleibt,
dndert sich pg,oc,2 von 0,81 auf 0,74, Der Schnittpunkt
NC,inters, entfdllt.

2

Ig MOL~%
o

-ir Pc,inters..1

T s T T Ty T T

C—2ZAHL
Bild 32: Logarithmische molare Verteilung der organischen
Produkte fiir verschiedene Katalysatorlaufzeiten,Ver-
such 26: 100 Fe ~ 560 Mn - 33 K0
QO Nach 22 Tagen Katalysatorlaufzeit
BY Nach 37 Tagen Katalysatorlaufzeit
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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 Produktkehlenwasserstoffe in
der jeweiligen C-Zahlfraktion wurden die Syntheseprodukte der
Versucha (30.1), (39.2), (30.3) und (32.2) ausgewidhlt.

In den Abbildungen 33 und 34 sind fiir die Produkte der ausge-
wihlten Syntheseversuche die Ergebnisse der Vorsdulenhydrie-
rung dargestellt. Uie gezeigten Verldufe lassen sich wie folgt
charakterisieren,

1. Der Anteil des 2-Methylbutans liegt ungeféhr doppelt so
hoch wie der des 2-Methylpropans. Der weitere Verlauf der
Kurve fiir die 2-Methylisomeren ist zunidchst von einem stei-
len Abfall gekennzeichnet, der sich erst bei Cy/Cg ab-
flacht,

2. Bei den Isomeren mit weiter innen liegender Methylgruppe
(allgemein an Position x) ergibt sich beim Ubergang von der
C-Zahl 2x auf 2x + 1 keine derartige Verdoppelung des
Anteils, stattdessen liegt nur ein geringer Anstieg mit
nachfolgender, langsamer Abnahme vor. .

3. Die Anteile der 2- und 3-Methylisomeren sind ndherungsweise
gleich groB und liegen deutlich iber den der librigen
Isomeren. ’

4, Vergleicht man die Kurven im Bild 33 miteinander, so findet
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 fiir den
Syntheseversuch (32.2)

5.6 Alkoholselektivitit

In den Bildern 35 - 38 sind fiir vier ausgewdhlte Versuche die
logarithmischen molaren Anteile der n-Alkohole am Gesamtipro-
dukt als Funktion der C-Zahl aufgetragen. Bei drei Yersuchen
liegt ein uber den ganzen C-Zahlbereich linearer Verlauf der
Kurve mit relativ steilem Abfall vor. Es handelt sich hierbei
um die in den Bildern 35 und 36 dargestellten Versuche 30.2
(p = 30 bar) und 31.1 (RG = 500 1/h) sowie um Versuch 32.1
(p = 20 bar) also um die Versuche bei jeweils hoherem Druck
bzw. hdherer Raumgeschwindigkeit. Alle anderen Kurven ent-
sprechen in ihrem Verlauf dem in den Bildern 37 wund 38 wie-
dergegebenen Typ, d. h. sie weisen bis etwa C5/Cg einen linea-
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ren und steilen Abfall auf, mit nachfolgendem Ubergang zu einer
flacheren, gleichfalls ndherungsweise linearen Abnahme.

Daneben fallen auch die fir Fe-Kontakte typischen relativ
niedrigen Methanolanteile auf.
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Bild 35: Logarithmische molare Anteile der n-Alkohole am Ge-
samtprodukt fiir Versuch 30.1
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Bild 36: Logarithmische molare Anteile der n-Alkohole am Ge-
samtprodukt fir Versuch 31.1
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Bild 37: Logarithmische molare Anteile der n-Alkohole am Ge-
samtprodukt fiir Versuch 32,1
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Bild 38: Logarithmische molare Anteile der n-Alkohole am Ge-
samtprodukt fiir Versuch 30,2

Betrachtet man die Bilder 35 - 38 so findet man eine deutliche
Abhingigkeit der Werte fiir Pg ate,tund Pg alc,2 von den
Reaktionsbedingungen. Mit sinkendem Druck und abnehmender
Raumgeschwindigkeit nimmt Pg aic,1 2b, wihrend Pgq ale,2 an-
wichst, was insofern konsistent ist., als bei den Versuchen mit
dem hochsten Druck und der grgBten Raumgeschwindigkeit
Pg,alc,1 und Pgiale,? zusammenfallen und ein einheitlich li-
nearer Verlauf entsteht. Insgesamt gesehen liegt Pg,alc,1 aber
mit Werten zwischen 0,4 und 0,6 deutlich unter dem fiir das
Gesamtprodukt im Anfangsbereich geltenden Wert von etwa 0,7,
wihrend Pg ajc,2 - sofern vorhanden - mit Werten zwischen 0,7
und 0,8 dariber liegt.

Die gefundenen Geradensteigungen unterscheiden sich deutlich
von denan der Produktkohlenwasserstoffe. Die pg oc,1-Werte der
Kohlenwasserstoffe z. B. liegen iliber 0,6.



6 ANFANGSSELEKTIVITAT
6.7 Einfihrung

Die zeitlichen Anderungen der Selektivitdt und der Aktivitdt
zu Synthesebeginn unter Beriicksichtigung der Kohlenstoffab-
scheidung auf dem Katalysator wurden untersucht.

6.2 Versuchsparameter

Es werden fiinf Versuche (Versuchsreihe 17) besprochen, bei
welchen die Synthesetemperatur von 220 °C in 30 OC-Schritten
bis auf 340 °C gesteigert wurde.

Alle anderen Bedingungen der Katalysatorvorbehandlung und der
Synthese wurden konstant gehalten, der Reaktionsdruck betrug
10 bar, die Raumgeschwindigkeit 500 h=1 und die Synthesegaszu-
sammensetzung Hp/CO0 = 2,

Es wurde der Katalysator 15 (Fe : Mn : K20 = 100 : 279 : 12,4;
in Massenteilen) mit der dreifachen Menge an Quarz vermischt
eingesetzt.

Versuchsparaﬁeter:
Temperatur Druck Raum- Dauer Gasart
geschwindigkeit
T (9C) p (bar) RG (h~1) t (h)
Trocknung 350 10 1000 10 N2
Reduktion 350 10 1000 50 - 72% | Hp
Synthese 220 + 340 10 500 50 Ha/CO —|

* . . . 3 .
Es wurde so lange reduziert bis kein weiteres Reduktionswas-—
ser mehr nachweisbar war.
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6.3 Kohlenstoffbilanzen {n Abhingigkeit von der Versuchsdauer

Die Bilder 39 - 43 beschreiben den zeitlichen Verlauf der
Kohlenstoffstréme.

Bei 220 ©°C Reaktionstemperatur (Bild 39) ist die Reaktionsge-
schwindigkeit noch klein (uUber 90 C-Z unumgesetztes CO).

Vergleicht man die Bilder 40 - 43 so findet man folgende
Abhdngigkeiten:

- Anstieg des CO-Umsatzes mit der Temperatur

- Anstieg der Ausbeute an organischen Verbindungen und Anstieg
der COg2-Ausbeute mit zunehmender Synthesetemperatur

- Sowohl bei 250 9C Reaktionstemperatur (Bild 40), als auch
bei 280 ©( Reaktionstemperatur durchlguft die Rest-CO-Kurve
ein Maximum bei 10 Minuten und nimmt dann ab. Die Abnahme
deutet darauf hin, daB der Katalysator wdahrend der Synthese
aktiviert wird.

Bei 250 °C Reaktionstemperatur (Uggp = 80.3 Z) nach 50
Stunden Laufzeit ist der Katalysator besonders aktiv.

~ Vollsténdiger CO-Umsatz wird wahrend der ersten 5 — 7 Minu-

ten (bei 280 °C (Bild 41), 310 ©C (Biild 42), 340 °C (Bild
43) erhalten.

~ Eine relativ flache Summenkurve wurde bei 310 °C (Bild 42)

und 340 ©C (Bild 43) erhalten, dies entspricht einer relativ
langen Kohlenstoffabscheidung.

Der "stationdre Zustand” wird mit zunehmender Synthesetempera-
tur spdter erreicht. Die Fldche zwischen der CO2-Kurve und der
Kurve des organischen Produktes nimmt mit steigender Reak-
tionstemperatur ab. Dies entspricht einer Abnahme der Kohlen-
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stoffabscheidung. Bei 310 ©°C und 340 9C (Bild 42 und 43)
erreicht die Kohlenstoffabscheidung (ermittelt aus der Diffe-
renz der Summenkurve zum Wert 100 Z) erst nach 20 Stunden

einen Wert kleiner als 10 7.

wo >

5 — ) ~~,
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2 | 220°C REST-CO
&
[=]
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=
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Bild 39: Zeitliche Anderung der anteiligen molaren Kohlen-
stoffstriome _
Katalysator: 100 Fe - 278 Mn - 12.4 K20
Reaktionstemperatur: 220 ©C, Druck: 10 bar,
Hp/CO = 2; Raumgeschwindigkeit: 500 h~]
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Zeitliche Anderung der anteiligen molaren Kohlen-
stoffstrome

Katalysator: 100 Fe - 279 Mn - 12,4 K20

Reaktionstemperatur: 250 ©C, Druck: 10 bar,
Hp/CO = 2; Raumgeschwindigkeit: 500 h~1
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Zeitliche Anderung der anteiligen molaren Kohlen-

stoffstrome
Katalysator: 100 Fe - 279 Mn - 12,4 K20
Reaktionstemperatur: 280 ©°C,

Druck: 10
Hp/CO = 2; Raumgeschwindiaieit:

500 h-1

bar,
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Bild 43:
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Zeitliche Anderung der anteiligen molaren Kohlen-
stoffstrome

Katalysator: 100 Fe - 279 Mn - 12.4 K20
Reaktionstemperatur: 310 ©C, Druck: 10 bar,
Hp/CO = 2; Raumgeschwindigkeit: 500 h-!
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Zeitliche Anderung der anteiligen molaren Kohlen-
stoffstrome

Katalysator: 100 Fe - 279 Mn - 12,4 K»0
Reaktionstemperatur: 340 ©C, Druck: 10 bar,
H2/CO = 2; Raumgeschwindigkeit: 500 h-]
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7 PHYSIKALISCH-CHEMISCHE KATALYSATORCHARAKTERISIERUNG

Neben der kinetischen Bewertung durch Aktivitdt und Selektivi-
tdit wurden die Katalysatoren durch physikalisch-chemische
Methoden charakterisiert. Mit einem Gerat vom Typ Sorptomatic
1800 (Carle Erba) wurden nach der statisch-volumetrischen
Methode Adsorptionsisothermen fiir Stickstoff bei =196 ©C und
fir Wasserstoff bei 0 bis 350 ©C aufgenommen. Aus der Tieftem-
peratur Np-Adsorption wurden die spezifische Oberfldche pro
Gramm Katalysatcr sowie das spezifische Porenvolumen und der
mittlere Porenradius fiir Poren mit einem Radius von maximal 50
nm bestimmt. Aus dem Desorptionsast der Isothermen wurden die
Porenradienverteilungen ermittelt. Die Wasserstoff-Adsorption
diente als relatives Maf} fir die aktive Katalysatoroberflache.

! FUR
THERMOELEMENT- i Asnummsms

FUHRUNGSROHR ™

/I(ATALYSATCR

ARZFRITTE

Bild 44: Quarzglas-Probenbiirette
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Die Adsorptionsmessungen wurden in speziellen Probenbiiretten
aus Quarzglas durchgefihrt (Bild 44). In diesen ProbengefidBen
konnten die Katalysatoren reduziert. mit Inertgas gespiilt und
im Hochvakuum (p < 1 - 10-7 mbar) evakuiert werden., Dariiber-
hinaus wurden CO/Hp-Umsetzungen bei 1 bar in den Biiretten
durchgefiihrt und die gebrauchten Katalysatoren im selben GefaB

durch Np-Adsorption und Hp-Chemisorption charakterisiert.

Mit Hilfe der Quecksilberporosimetrie (Porosimeter 200 /Carlo
Erba) wurden das spezifische Porenvolumen., der mittlere Poren-
radius, die spezifische Oberfldche sowie die Porenradienver-
teilung fiir Poren mit Radien von 4 bis 3000 nm bestimmt. Im
Laboratorium fir Elektronenmikroskapie der Universitdt Karls-
ruhe wurden rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen angefer-
tigt und mittels R&ntgenmikroanalyse die Verteilung der Ele-
mente an der Katafysatoroberf]éche untersucht.

7.7 Spezifische Oberfldche, spezifisches Porenvolumen und
mittlerer Porenradius

Die spezifische Oberflidche pro Gramm Katalysator Ag wurde nach
der Methode von Brunauer, Emmett und Teller /14, 15/ aus der
Tieftemperaturadsorption von Stickstoff (-196 ©C) berechnet.
Der Platzbedarf eines Np-Molekiils wird dabei zu 0,162 nm2
angenommen, Das spezifische Porenvolumen V, wird nach der
Gurvitsch~Regel /16/ aus dem bei einem relativen Druck pags/po = 0.98
adsorbierten Volumen bestimmt, damit wird das Volumen der
Poren mit einem Radius kleiner 50 nm erfaft.

Vp = Vads * ?N2.1/PN2.9 [Vp]= cm3/g ' (1)
PNr 1 = Dichte des fliissigen Stickstoffs
PNy, g = Dichte des gasférmigen Stickstoffs

Nimmt man an. daB es sich bei den Poren um zylindrische Hohl-
rdume handelt, so kann man einen mittleren Porenradius. Ry,
berechnen.



Rm = 2 Vp/Ag [Rm] = nm (2)

Die Poranradienverteilung im Meso- und Makroporenbereich wur-
den mittels Quecksilberporosimetrie nach einer Methode von
Ritter und Drake /17, 18/ bestimmt. Der Radius der Poren, die
bei einem bestimmten Druck mit Quecksilber gefiillt werden 1&Bt
sich berechnen aus

il

Oberflachenspannung

R =20 cos® | 104 8

Benetzungswinkel
Druck

=
]

Durch Einseizen der Stoffdaten von Quecksilber (¢ = 0.48 N/m,
B = 141,59) erhdlt man

_ 7500 _
Rp = -——-p [Rp:l = nm

Das in einem Radienbereich vorliegende Porenvolumen AVp wird
durch die Absenkung einer Hg-S5duie in einer Kapillaren mit
3 mm Innendurchmesser ermittelt. Der maximal erreichbare Druck
betrdgt bei dem verwendeten Gerdt 2000 bar. Damit kénnen Poren
mit einem Radius grdBer 3.8 nm erfaBt werden., Um die einzelnen
Messungen unabhdngig vom tatsachlich erzielten maximalen Druck
vergleichen zu kénnen, wurden dje spezifische Oberflacne Ag,
das spezifische Porenvolumen Vp sowie der mittlere Porenradius
Rm jeweils fiir Poren im Bereich 4 nm s kp = 3000 nm berechnet.

7.1.1 Oxidische Katalysatorvorlidufer

Der EinfluB der Zusammensetzung und der Trocknungstemperatur
auf die spezifische Oberfldche, das spezifische Porenvolumen
vnd den mittleren Porenradius von oxidischen Katalysatorvor-
ldufern ist in Tabelle 18 dargzstellt. Bei den Proben 10 und
12 handalt es sich um alkalisierte Eisenoxidfdllungen, die aus
Eisennitratidsungen mit KpC03 gefdllt wurden (10), bzw. mit
wdriger Ammoniakl6sung (12) gefdllt und dann im Rotationsver-

dampfer mit wéBriger KpCO3-Losung alkalisiert wurden. Bei der
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Fillung mit Ammoniakldsung und anschlieBerdem alkalisieren
kann der KpO-Gehalt im Katalysator wesentlich genauer einge-
stellt werden, die Fillung mit K2C03 ergibt jedoch =zine
gleichmiBige Verteilung des K20 im Feststoff (vgl. Kapitel
7.3). Die Katalysatorvorldufer 14 und 16 wurden durch gemein-
same Fdllung aus Eisennitratlésung und Aluminiumnitrat (14)
bzw. Mangannitrat (18) heréeste]]t

Tabele 18: EinfluB der Katalysatorzusammensetzung und der
Trocknungstemperatur auf die spezifische Oberfla-
che, das spezifische Poranvolumen und den mittle-
ren Porenradius von onidischen Katalysatorvor-

ldufern. Ergebnisse der Np-Adsorption bei =196 ©C

Katalysator Tere Vi Ag. Vpe - R
og cml/g mé/g cm3/g nm
12 250 26,27 115,2 0.212 3,7
(Fe-2.6K20) 450 8,11 35,5 0,148 8.3
10 250 26.11 114,5 n. b. n. b,
(Fe-15K20) 450 7.26 31,8 0,036 2,3
14 250 54,36 238.4 0,250 2,1
(Fe-20A1203-16Kp0) 450 36,86 161.6 0,167 2.1
16 250 12,03 52.8 0.117 4.4
(Fe-346Mn-23, 3K20) 450 9,52 41,7 0,159 7.6

Bei allen vier Proben nimmt die spezifische Oberfldche durch
die Erhdhung der Trocknungstemperatur ab, bei den Proben 10
und 12 auf rund 30 % des Wertes bei 250 ©°C., Die Zugabe von
A1503 vergrofert die spezifische Oberflache um einen Faktor 2
und stabilisiert sie, so daB man nach dem Trocknen bei 450 “C
rund 70 Z des urspringlichen Wertes erhdlt. Durch Zugabe von
Manganoxid erhalt man nach dem Trocknen bei 250 ©°C eine spezi-
fische Oberfliache von 52.8 m2/g, die bei der 200 °C hgheren
Trocknungstemperatur auf 41,7 m2/g (= 80 %) zuriickgeht. Das
spezifische Porenvolumen nimmt bei den Katalysatorvorlaufern
12 und 14 mit steigender Temperatur ab, Manganoxid bewirkt
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dagegen eine Zunahme von V. Fiir die Alo03-haltige Probe ist
der mittlere Porenradius unabhdngig von der Vorbehandlung, bsi
den Katalysatorvorldufern 12 und 16 wird Ry durch ErhBhung der
Trocknungstemperatur verdoppelt.

Die Erhhung des K20-Gehaltes bewirkt eine VergréBerung der
spezifischen Oberfliche der oxidischen Proben (Tabelle 19) und
eine Zunahme des spezifischen Porenvolumens. Eine Ausnahme
bildet hier nur die mit KpCO03 geféllte Probe 10,

Tabelle 19: EinfluB des Alkaligehaltes auf die spezifische
Oberfldche, das spezifische Porenvolumen und den
mittleren Porenradius von oxidischen Katalysator-
vorltdufern nach Trocknung bei 450 9C. Ergebnisse
der Np-Adsorption bei -196 ©C

Katalysator Kz20-Gehalt Ve Ag. Vo, Rm
Gew-2 cm3/g m2/g cm3/g nm

17 0 4,23 18,6 0,075 8,1

(Fe)

18 1.6 7,00 30,7 0,037 2,4

(Fe-2,4K50)

12 1,7 8.11 35,5 0.148 8.3

(Fe-2.6K»0)

19 6.3 11,57 50,7 0,144 5.7

(Fe-10,1K20)

10 9,8 7,26 31.8 0.036 2,3

(Fe-15K20)

Die Katalysatorvorlaufer 18 «.d 19 wurden durch Alkalisieren,
ausgehend von der Eisenoxidfédllung 17 hergestellt, Die Njp-
Adsorptionsisothermen sind in Bild 45 dargesteiit, Mit stei-

gendem Kp0~Gehalt wird bei gleichem Druck mehr Stickstoff
adsorbiert.
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Bild 45: Stickstoffadsorptionsisothermen bei -196 ©°C fiir oxi-
dische Katalysatorvorldufer mit unterschiedlichem
Alkaligehalt, nach Trocknung bei 450 ©C

Die mit Hilfe der Quecksilberporosimetrie untersuchten oxidi-
schen Proben wurden, nach dem Trocknen bei 160 ©C im Trocken-
schrank, vor Versuchsbeginn bei 25 ©C rund 30 Minuten bei
10-3 mbar evakuiert. In der Tabelle 20 werden die Ergebnisse
der Hg-Porosimetrie fiir Poren mit einem Radius von 4 bis
3000 nm mit denen der Np-Adsorption bei ~196 ©C verglichen.

Die nach der BET-Methcode bestimmten spezifischen Oberfldchen
liegen bei allen Proben iiber den durch Hg-~Porosimetrie be-
stimmten Werten, d. h. bei allen Katalysatorvorlaufen ist ein
2nteil an Poren mit Radien kleiner 4 nm vorhanden. Besonders
deutlich wird dies bei der Probe 14, hier wird durch die
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Tabelle 20: Vergleich der Ergebnisse der Stickstoffadsorption
bei ~196 ©°C und der Quecksilberporosimetrie, Pro-
ben vor den Adsorptionsmessungen bei 250 °C im
Vakuum und vor der Hg-Porosimetrie bei 160 ©°C an
Luft getrocknet

Katalysator No-Adsorption Hg—PorosimetrieZ)
Ag V1) Rm!) | Ag Vp Re
m2/g cm3/g nm mé/g em3/q | nm

12 115.2 0,212 3.7 44,0 0.163 7.4

(Fe-2,6K20)

10 114,5 n.b. n.b. 52,1 0,155 5,9

(Fe-15K20)

14 : 238.,4 0.250 2.1 11,7 0.032 5.5

(Fe-20A1203-16K20)

15 49,3 0,083 3.4 32.6 0,406 | 24.9

(Fe-279Mn-12,5K20)

16 52.8 0,117 4,4 35,5 0.521 29,4

(Fe-346Mn-23, 3K20)

1) giiltig fiir Poren mit Ry = 50 nm
2) giltig fir Poren mit 4 nm = Rp & 3000 nm

Zugabe von A1203 ein mikropordses System erzeugt mit einem
mittleren Porenradius von 2,1 nm (Np-Adsorption), nur rund 5 %
der Gesamtoberfliche liegen in Poren mit einem Radius zwischen
4 nm und 3000 nm vor., Bei den Eisen-Manganoxidproben 15 und 16
werden zwei Drittel der Gesamtoberflédche von Poren im Meso-
und Makroporenbereich gebildet, das mit der Quecksilberporosi-
metrie bestimmte Porenvolumen liegt bei diesen Proben um einen
Faktor 5 iiber dem Wert aus der Np-Adsorption. daraus ergeben
sich die fiir oxidische Katalysatorvorlaufer relativ groflen
mittleren Porenradien von rund 25 nm und 30 nm, dies stellt
eine der Besonderheiten des Systems Eisen/Manganoxid dar,
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7.1.2 Reduzierte Katalysatcren

Bei den durch Adsorptionsmessungen charakterisierten Proben
wurde die Reduktion mit Wasserstoff in den Adsorptionsbiiretten
durchgefiithrt. Der Reduktionsgrad und der Reduktionsverlauf
wurden dabei zum einen gravimetrisch bestimmt aus dem Ge-
wichtsverlust der Katalysatoren und zum anderern durch Auffan-
cen des bei der Reduktion gebildeten Wassers in mit Kieselgel
und Molekularsieb 5A gefiillten Trockenrdhrchen und anschlie-
Bender gravimatrischer Bestimmung der Wassermenge (vgl. Kap.
4). Beim Vergleich der beiden Methoden treten Abweichungen
beim Reduktionsgrad von bis zu 10 Z auf. Da bei der Bestimmung
des Gewichtsverlustes der Proben weniger Fehlerquellen vorhan-
den sind, werden im folgenden nur diese Werte angegeben. Zum
Ermitteln des Reduktionsverlaufes bei Syntheseversuchen im
Festbettreaktor, bei denen die reduzierten Katalysatsoren
nicht mehr gewogen werden kdnnen, ist die Genauigkeit der
Trockenrshrchen-Methode ausreichend.

In Bild 46 ist der Verlauf der Reduktion bei 280 °C und 350 ©C
fir den alkalisierten Eisenfillungskatalysator 10 (Fe - 15
K»0) dargestellt. Bei der hdheren Temperatur ist die Reduktion
deutlich schneller, hier ist als Ergdnzung auch der Endwert
der Reduktion bei 350 °C aus einer weiteren Mefireihe einge-
tragen, der nach 144 Stunden zu einem Reduktionsgrad von
59,6 Z fihrt.

Die Reduktionen wurden in sechs Teilschritten durchgefiihrt,
nach jedem Teilschritt wurde der Katalysator mit Stickstoff
gespiilt und dann bei 450 O°C im Hochvakuum (1 - 106 mbar)
entgast, anschlieBend wurden jeweils Np-Adsorptionsmessurngen
bei -196 ©C.und Hp-Adsorptionsmessungen bei 60 ©C durchge-
fiihrt. Die Ergebnisse der Stickstoffadsorptionsmessungen zeigt
Tabelle 21. Die spezifischen Oberflichen der beiden bei 450 ©C
im Hochvakuum vorbehandelten Proben weisen einen Unterschied

von weniger als 1 7 auf, die mittleren Porenradien liegen mit
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Bild 46: Verlauf der Reduktion mit Wasserstoff bei 280 °C und
350 ©C fir den alkalisierten Eisenkatalysator 10 (Fe
- 15 Kp0), VHz.n = 7.2 1/h

160 200

rund 2 nm an der Grenze zwischen Mikro- und Mesoporenbereich,
Das spezifische Porenvolumen nimmt bei beiden Temperaturen
nach dem ersten Reduktionsteilschritt zu, dies bedingt in
Kombination mit der gleichzeitigen Abnahme der spezifischen
Oberfldache ein Ansteigen des mittleren Porenradius., Bei weite-
rer Reduktion wird das spezifische Porenvolumen kleiner. In
Bild 47 sind die Werte fir die spezifische Oberfliche aus
Tabelle 21 als Funktion des Reduktionsgrades graphisch darge-
stellt. Bei der tieferen Reduktionstemperatur (280 ©C) indert
sich die Oberfldche ab einem Reduktionsgrad von 50 % nur noch
geringfligig, bei der htheren Reduktionstemperatur (350 ©°C)
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Tabelle 21: EinfluB des Reduktionsgrades auf die spezifische

Oberfldache, das spezifische Porenvolumen und den
mittleren Porenradius fiir den alkalisierten Eisen-
fillungskatalysator 10 (Fe-15K20). Ergebnisse der
No-Adsorption bei -196 ©C nach Trocknung bei
450 °C und Reduktion bei 280 °C und 350 ©C

Tred Grdred tred Vm - As Vp R -
oC A h "~ em3/q m2/g cm3/g nm
0 - 7,26 31,8 0,036 2,3
8,2 3,7 5,49 24,1 0,049 4,1
12,9 10,4 5,00 22,3 0,041 3,7
280 31.6 33,2 3,39 14,8 0,017V} 2,3
54,8 71,3 2,93 12,9 | 0,0152)| 2.3
66,2 95,2 | 2,84 12,5 0,018 2.9
88, 4 162,2 2,75 12,0 0,019 3.2
0 - 7,21 31,6 0,030 1,9
11,2 0,5 4,73 20,8 0,049 4,7
18,8 3,3 3,75 16,4 0,022 2,7
350 34,7 9,3 3,17 13,9 0,017 2,4
55,2 20,2 2,62 11,5 9,015 2,6
67,1 27,4 2,34 10,3 0,013 2,5
91,8 73,3 1,77 7,8 0,012 3.1
350 99,6 143,7 1,75 7.7 0,016 4,2
1) bei pads/pPo = 0,93
2) bei pads/pPo = 0.95

sinkt Ag ab einem Reduktionsgrad von 20 Z Tlinear und erreicht
bei Grdpeg = 90 Z einen gegeniiber der Reduktion bei 280 ©°C um

35 7

geringeren Endwert. Ein Vergleich mit dem aus einer

getrennten MeBreihe ermittelten Wert bei volistdndiger Reduk-

tion bei

350 °C zeigt, dzB durch weitere Reduktion keine

wesentliche Abnahme der spezifischen Oberflédche erzielt wird.
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Bild 47: Spezifische Oberfliche in Abhdngigkeit vom Reduk-
tionsgrad und von der Reduktionstemperatur fir den
Eisenfdllungskatalysator 10 (Fe - 15 K20)

Der EiufluB der Katalysatorzusammensetzung sowie der Vorbe-~
handlung auf die Struktur von reduzierten Eisenfdllungskataly-
satoren zeigt Tabelle 22, Die Zugabe von Alp03 {14) stabili~
siert die Struktur des Katalysators auch bei der Reduktion.
gleichzeitig wird die Reduktion erschwert und man erreicht
maximale Reduktionsgrade von rund 40 Z. Vergleicht man die
Ergebnisse fir Katalysator 12 (FeK) und Katalysator 15 (FeMnK)
so erkennt man, daB Manganoxid keine Stabijlisierung der Kata-
lysatorstruktur bewirkt. Bei allen vier Katalysatoren bewirkt
eine Erhthung der Reduktionstemperatur eine Verringerung der
spezifischen Oberfldche und des spezfischen Porenvolumens.
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Tabelle 22: EinfluB der Katalysatorzusammensetzung und der
Vorbehandlung auf die.spezifisiche Oberfldche, das
spezifische Pprenvo]umen und den mittleren Poren-
radius von Eisenfdllungskatalysatoren. Ergebnisse
der Np-Adsorption bei -196 OC

Kata]ysator Ttr Tred Grdred Vm As VD Rm
oC oC Z em3/g | mé/g | emd/g nm
12 250 [ 350 | 950 | 3,01 | 13.2] 0,020 3,0
(Fe-2,6K20) 250 1 280 75,3 3,97 17.4 1 0.030 3.4
450 | 280 100 4,47 19,6 | 0,023 2.3
14 250 ] 350 39,0 12,10 53,1 0,094 3,6

(Fe-20A1203-16K20) [ 250 | 280 38,5 | 23,32 | 102,3 | J,2841) -
450 | 280 32,5 | 18,41 | 80,7 | 0.1352) -

15 250 | 350 - 2.88 | 12,6 | 0,032 5.1
(Fe-279Mn-12,5Kp0)| 250 | 280 - 5,07 | 22,2 | 0,0323) -
10 450 | 350 91,8 1,77 7.8 | 0,012 3,1
(Fe-15K0) 450 | 280 88, 4 2,75 | 12,0 | 0,019 3,2
1) bei Paqs/Po = 0.91
2) bei Pyqs/Po = 0,86

Die Np-Adsorptionsisothermen fiir drei Katalysatoren mit unter-
schiedlichem Kaliumgehalt nach der Reduktion bei 350 9C sind
in Bild 48 dargestellt. Im Gegensatz zu Bild 45 nimmt nach der
Reduktion das bei gleichem Druck adsorbierte No-Volumen ab.
K20 stellt keinen strukturellen Promotor dar, wie man aus
Messungen an oxidischen Katalysatorvoridufern fdlschlich
schlieBen kd&nnte.

Fiir Messungen nach der Hg-Porosimetrie-Methode muBten die
reduzierten Proben an Luft in andere ProbengefdBe umgefillt
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Pads/po

Bild 48: Stickstoffadsorptionsisothermen bei -196 ©C fiir Ei-
senfédllungskatalysatoren mit unterschiedlichem Alka-
ligehalt, nach Trocknung bei 450 ©C und Reduktion bei
350 ©oC

werden. Durch Abkiihlen der Katalysatoren auf =196 ©°C vor dem
Offnen der Bilirette und nach einer Haltedauer von 6 Stunden
langsamen Erwdrmen auf Raumtemperatur wurden die reduzierten
Proben passiviert. Beim Umfiillen an Luft wurde bei keinem
Katalysator eine Erwdrmung oder gar ein Aufglihen wie es beim
Oxidieren bei Raumtemperatur auftreten kann, beobachtet.

Trotzdem beobachtet man bei besonders aktiven Katalysatoren
(12, 14, 17), daB die spezifische Oberfliche nach der Hg-
Methode iiber dem Wert aus der Stickstoffadsorption liegt. dies
kann méglicherweise 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 fir
Ag erhalten, Bei allen Katalysatoren wird das spezifische
Porenvolumen durch die Reduktion gesteigert (Hg-Porosimetrie),
bei den beiden Eisen-Manganoxid-Katalysatoren herechnet man
sehr groBe mittlere Porenradien. Diese Katalysatoren besitzen
relativ groBe Transportporen., die einen schnelleren Stoff-
transport ermdglichen /19/, wodurch auch das verringerte Auf-
treten von Sekundirreaktionen bei der CO/Hp-Umsetzung (z. B.
Hydrierung von primér gebildeten a-01efinen) mit diesen Kon-
takten teilweise erkldrt werden kann.

Tabelle 23: Vergleich der Ergebnisse der Stickstoffedsorption
bei -196 °C und der Quecksilberporosimetrie fiir
Eisenfillungskatalysatoren nach Reduktion bei

350 ©oC
Katalysator No-Adsorption Hg—Porosimetriez)
' A V1) | Re?) | As v, R

mé/g cm3/g | nm m2/g | em3/g] nm

17 13,0 0,017 | 2.6 18,8 | 0,239 | 25,4
(Fe)
12 13,2 0,020 3.0 27.4 0.367 26.8
(Fe-2,6K20) .
10 7.8 0,012 | 3,17 } 8.0 0.326] 81,5
(Fe=15K20)
14 53.1 0,094 | 3,6 79,5 | 0.340 8.6
(Fe-20A1203-16K0) '
15 12,6 €.032 | 5.1 11,9 | 0,456 | 76,6
(Fe-279Mn-12, 5K»0) ' ,
16 8,9 0,017 | 3.8 9,9 | 0,555} 112,1
(Fe-346Mn-23, 3K20)

1) glitlig fir Poren mit Py s 50 nm
2) qiiltig fir Poren mit 4 nm s Py = 3000 nm




7.2 Porenradienvarteilung

Aus dem Desorptionsast der Stickstoffadsorptionsisothermen bei
-196 ©9C wurden nach einer Methode von Barrett, Joyner und
Halenda /20/ die Porenradienverteilungen im Mesoporenbereich
(2 nm = Rp = 50 nm) ermittelt. Die Porenradien werden nach der
Kelvingleichung und einem Korrekturfaktor nach Wheeler /21/
der die Multischichtadsorption beriicksichtigt, berechnet. Das
Porenveolumen in einem Radienbereich wird aus dem im 2zugehOri-
gen Druckbereich desorbierten Gas bestimmt. Porenradienvertei-
lungen im Meso- und Makroporenbereich wurden mittels Quecksil-
berporosimetrie bestimmt.

7.2.1 Porenradienverteilung von oxidischen Katalysatorvorldu-
fern

Beim Trocknen der oxidischen Katalysatorvorldaufer im Vakuum
kommt es zu einer Verdnderung des spezfischen Porenvolumens
durch Sinterns Das AusmaBl dieser Verinderung hdngt von der
Katalysatorzusammensetzung und von der Trocknungstemperatur
ab. In der Tabelle 24 ist das Porenvolumen unterteilt in finf
Radienbereiche, die Summe (2 - 50 nm) sowie deren Anteil am
spezifischen Porenvolumen dargesiellt. Bei dem alkalisierten
Eisenoxid (12) und der Eisen-Manganoxidprobe (16) wird durch
Erhohung der Trocknungstemperatur die Verteilung 2zu hdheren
Porenradien hin verschoben, beim Katalysatorvorldufer 16 wird
gleichzeitig das spezifische Porenvolumen vergrdBert. Durch
Promotierung mit Al1203 (14) erzeugt man ein mikropordses Sy-

stem, der gréBte Teil (72 - 64 Z) des spezifischen Porenvolu-
mens liegt in Poren < 2 nm vor,

In den Bildern 49 und 50 sind Ergebnisse der Hg-Porosimetrie
in kumulativer Darstellung fiir alkalisierte Eisenoxide (Bild
49) und fir mit Manganoxid promotierte Katalysatorvorliufer
(Bild 50) jeweils nach Trocknung bei 160 °C dargestellt.

~
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Bild 49: Kumulative Porenradienverteilung aus Hg-Porosimetrie
fiir alkalisierte Eisenoxid-Katalysatorvorldufer, Pro-
ben bei 160 ©C getrocknet
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Bild 50: Kumulative Porenradienverteilung aus Hg-Porosimetrie

fir Eisen-Manganoxid-Katalysatorvorldufer, Proben bei
160 °C getrocknet
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Bei den alkalisierten Eisenoxiden liegen nach der Trocknung
bei 160 ©C hauptsdchlich Poren mit Radien kleiner 10 nm vor.
Das Porenvolumen im Bereich 4 nm s Ry = 3000 nm liegt zwischen
0,07 und 0.12 e¢m3/ g. Ein EinfluB des Kaliumoxids auf die
Porenradienverteilung ist nicht erkennbar. Bei den Eisenoxid-
‘Manganoxid-Katalysatorvorldufern erkennt man mit zunehmendem
Mangangehait eine Zunahme des Porenvolumens im Bereich 10 nm =
Rp s 1000 nm. Die mittels Hg-Porosimetrie bestimmten Porenvo-
lumina (4 nm s Rp = 1000 nm) liegen zwischen 0.45 und
0,55 em3/g, eine Ausnahme bildet nur der Katalysatorvorldufer
21 (Fe - 53 Mn) bei dem Eisen die UberschuBkomponente dar-
stellt.

7.2.2 Porenradienverteilung von reduzierten Katalysatoren

Die Porenradienverteilungen fiir den alkalisierten Eisenkataly-
sator 10 in Abhdngigkeit vom Reduktionsgrad zeigt Tabelle 25.
Bei beiden Reduktionstemperaturen (280 °C und 350 ©°C) steigt
nach dem ersten Reduktionsschritt (Grdpad = 8.2 7% bzw. 11,2 %)
das spezifische Porenvolumen an. Gleichzeitig nimmt der Anteil
der Poren mit Ry, s 4 nm 2u, 72 - 74 7 des spezifischen Poren-
volumens 1liegen im Bereich gréBer 2 nm. Wird der Reduktions-
grad gesteigert, so nimmt Vp ab. Der Anteil der Poren 1im
Bereich 2 nm = Ry = 50 nm durchlduft ein Minimum (50 ¢+ 55 Z
von Vp). Bei hohen Reduktionsgraden (= 90 Z) wird die Vertei-
lung wiader zu gréBeren Porenradien verschoben. Die vollstédn-
dige Reduktion bei 350 9C (Grdypeq = 99,6 Z) bewirkt ein leich-
tes Ansteigen des spezifischen Porenvolumens und eine Zunahme
des Anteils der Poren grdBer 2 nm (73 Z von Vp).

In den Bildern 51 und 52 sind die kumulativen Porenradienver-
teilungen aus der Hg-Porosimetrie fir reduzierte Eisen- bzw.
Eisen-Manganoxid-Katalysatoren aufgetragen.

Die Reduktion bewirkt bei den Eisenkatalysatoren eine Zunahme
des Porenvolumens, hauptsidchlich durch die Bildung von Poren
im Bereich 10 nm s Rp s 100 nm (Bild 51). Vergleicht man
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Katalysator 17 vor und nach der Reduktion. so ist das Porenvo-
lumen beim reduzierten Katalysator um einen Faktor 3 gréBer
als beim oaidischen Katalysatorvorlaufer, das Maximum in der
Porenradienverteilung liegt nach der Reduktion zwischen 20 und
50 nm. Bei dem Eisen~Aluminiumoxid-Katalysator 14 wird durch
die Reduktion das Porenvolumen ebenfalls vergréBert, das Maxi-
mum in der Radienverteilung liegt aber weiterhin unter Ry = 10 nm.

Bei Eisen-Manganoxid-Katalysatoren wird das Porenvolumen durch
die Reduktion ebenfalls vergréfBert, das Maximum in der Verteij-
lung liegt oberhalb 100 nm (Bild 52), Vergleicht man die
Ergebnisse fir den Katalysator 16 nach der Reduktion bei
350 °C und nach dem Trocknen bei 160 9C so erkennt man, daB
das Porenvolumen kaum von der Reduktion beeinfluBt wird, der
Anteil der Poren mit Rp='100 nmnanimmt jedoch deutlich zu.

7.3 HWasserstoffchemisorption

Fiir Eisenkatalysatoren gibt es derzeit kein Standardverfahren,
mit dem die metallische Oberfliche ermittelt werden kann /22/,
auch die von Brunauer und Emmett /23/ vorgeschlagene CO-
Adsorption bei tiefen Temperaturen ist mit Unsicherheiten
behaftet. Nach einer IUPAC-Empfehlung wird Wasserstoff als
Adsorptionsgas‘vorgesch]agen /24/. Bei pulverférmigen, pordsen
Katalystoren werden keine Sdttigungsbelegungen wie sie bei
Eisenfilmen beobachtet werden (1.6 « 1019 H-Atome/cm2, /25/)
erreicht, der Begriff der vollstdndigen Bedeckung ist fiir
diese Systeme nicht klar definiert /26/.

Die Wasserstoffadsorption bei Temperaturen oberhalb 0 °C dien-
te als relatives MaB zur Bestimmung der aktiven Katalysator-

oberfldche, als BewertungsgrgBe wurde die Hp—Aufnahme bei
60 °C und 1 bar eingefiihrt.

Mit dem reinen Eisenkatalysator 17 wurden beji Variation der
Adsorptionstemperatur um jeweils 60 °C im Bereich von 0°C bis

240 OC finf Isothermen aufgenommen, Der maximale Druck paqgs
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betrug dabei rund 1600 mbar, Bild 53 zeigt, dafll von 60 °C bis
240 OC die Maximalbelegung mit Hy mit steigender Temperatur
abnehmen und daB die bei 0 ©C gemessene Isotherme noch tiefer
als die bei 240 9C gemessene liegt. Diese Beobachtungen decken
sich mit Untersuchungen, die in der Literatur beschrieben
werden. So erhielten Emmett und Harkness /27/ aus der an einem
Eisenkatalysator fiir die Ammoniaksynthese gemessenen Isobaren
bei 1 bar eine maximale Hp~Aufnahme bei rund 60 ©C.
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Bild 53: Wasserstoffadsorptionsisothermen fiir Katalysator 17,
bei Adsorptionstemperaturen von 0 ©C bis 240 ©°C,
bezogen auf die Gesamtoberflache (Ag = 13,0 mz/gL

Katalysator bei 450 °C getrocknet und bei 350 ©C
reduziert, Grdpeqd = 100 %

Die Isotherme bei 60 °C erreicht bei 1000 mbar einen Grenzwert
von 0.06 cm3/m2, dies entspricht bei einer spezifischen Ober-
fliche von 13,0 m2/ g einer Hz-Adsorption von 0,8 cm3/g.
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Bei der Manganoxidfallung 20 wird die maximale Hp—-Aufnahme
erst bei hoheren Temperaturen (240 ©C) erreicht. Bild 54 zeigt
die Hp—-Adsorptionsisothermen im Temperaturbereich von 60 ©C
bis 300 ©9C. Ahnlich wie bei Eisen-Manganoxid-Katalysatoren
beobachtet man eine Zunahme der adsorbierten H2-Menge mit
steigender Temperatur. Alle Isothermen. mit Ausnahme der bei
120 °C gemessenen, erreichen einen Grenzwert der Hzo-Aufnahme
bei Driicken kleiner oder gleich 600 mbar. Um sicherzustellen,
daB die geringe Adsorption bei 300 ©C nicht aus einer irrever-
siblen Schddigung der Probe bei der vorangegangenen Messung
bei 240 °C resultiert, wurde mit einer zweiten, bei 450 ©C
reduzierten Probe Messungen bei 300 °C und anschlieBend bes
240 ©C durchgefiihrt, auch in diesem Fall lag die Hp-Aufnahme
bei 300 °C (0,035 cm3/m2 bei 1 bar), deutlich unter der bei
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Bild 54: Wasserstoffadsorptionsisoth-.rmen fiir Kataysator 20.
bezogen auf die Gesamtoberfliche (Ag = 16,8 m2/g),

Katalysator bei 430 ©°C getrocknet und bei 400 ©C
reduziert
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240 ©C gemessenen (0,106 cm3/m2 bei 1 bar). Ob es sich bei der
Hp-Aufnahme bei hohen Temperaturen um Oberfldchenadsorption
oder zumindest teilweise auch um Absorption im MnO-Gitter

handelt, kann aus den Messungen nicht geklédrt werden.

80
O 17 (100Fe )
A 15 (100Fe—279Mn)
v 16 (100Fe—346Mn)
o 20 ( 100Mn)

0 300 600 800 1200 1500
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Bild 55: Wasserstoffadsorptionsisothermen bei 60 ©C, bezogen
auf die Gesamtoberfliche, fiir vier Katalysatoren mit
unterschiedlichem Manganoxidgehalt.

Kat. 17: Tip = 450 9C, Tpeq = 350 9C, Ag= 13,0 m2/g;
Kat. 15: Typ= 250 ©C, Tpog = 350 OC,Ag= 12,6 m2/g:
Kat. 16: Typ = 450 ©C, Tpeq = 350 °C, Ag = 8,9 m2/g;
Kat. 20: Typ.= 450 ©C,Tpeg = 400 OC,Ag= 16,8 mZ/g

]
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Bild 55 zeigt die Wasserstoffadsorptionsisothermen bej 60 ©C
fir vier Katalysatoren mit unterschiediichem Mangangehalt. Die
Zugabe von Manganoxid bewirkt eine Abnahme der Hp-Adsorption,
die aber auch bei reinem Manganoxid (20) nicht Null wird. Die
Hp~Chemisorption bei 60 °C dient trotzdem als relatives MaB
fiir die aktive (Eisen-)0berfliche, da bei dieser Temperatur
ein Maximum in der Adsorption an Eisen einer geringen Adsorp-
tion an Manganoxid gegeniibersteht.

Durch die Dotierung mit Kaliumcarbonat wird die spezifische
Oberfliche von reduzierten Eisenkatalysatoren herabgesetzt
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Bild b6: Wasserstoff-Adsorption bei 60 ©°C und 1 bar, bezogen
auf die Gesamtoberfldche, fiir Eisenkatalysatoren mit
unterschiedlichem Kaliumgehalt, Katalysatoren bei 450
OC getrocknet und bei 350 ©C (Katalysator 12 bei
280 ©°C) reduziert
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(vgl. Kap. 7.1.2). Die fldachenspezifische Hp-Chemisorption
nimmt dabei mit steigendem K20-Gehalt ebenfalls ab (Bild 56).
Im Vergleich mit dem nichtalkalisierten Katalysator 17 nimmt
die Hp-Adsorption durch Zugabe von 1,6 Gew-Z K20 (Katalysator
18) um 8,3 Z und durch Zugabe von 6,3 Gew-7Z K20 (Katalysator
19) um 19,2 72 ab. Eine Ausnahme bildet hier der mit K2CO03
gefdllite Katalysator 10, trotz des hohen KpO-Gehaltes von
9,8 Gew-% tritt gegeniiber Katalysator 19 keine weitere Abnahme
der Hp-Adsorption auf. Dies kann durch die homogenere Vertei-
lung des Kaliums im Feststoffvolumen bei der F&llung mit KpCO3
gegeniiber der Nachalkalisierung mit K2C03 nach F&llung mit
NH3-L8sung erkldrt werden. Beim nachtrdglichen Alkalisieren
wird K20 nur an der Oberfldche des Katalysators gebunden,
allerdings kann hierbei der gewiinschte Kaliumgehalt besser
eingestellt werden. ‘

Tabelle 26: EinfluB der Katalysatorzusammensetzung und der
Vorbehandlung auf die Hp-Adsorption bei 60 ©C und
1 bar fiir 3 Eisenfdllungskatalysatoren

Katalysator Tir Tred Grdpred Ag Vads, 1 bar

oC oC Z m/q | em3/g 10-3 cm3/mé
12 250 350 95,0 13,2 | 0,652 49,4
(Fe-2,6K20) 250 280 75,3 17,4 | 0,984 56,6

450 280 100 19,6 | 1.177 60.1
14 250 350 39,0 53,1 | 0,875 15,3
(Fe-20A1203-16K20)| 250 280 38.5 102,3 | 1,265 12,4

450 280 32,6 80,7 | 0,946 1.7
15 250 350 - 12,6 | 0,395 31,3
(Fe-279Mn-12,5K>0)| 250 280 - 22,2 | 0,223 10,0

Die Wasserstoffadsorption wird neben der Katalysatorzusammen-
setzung auch durch die Vorbehandlungsbedingungen beeinfluflt
(Tabelle 26). Bei dem alkalisierten Eisenkatalysator 12 nimmt
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mit steigender Gesamtoberflache dié massensﬁezifische Ho-
Adsorption zu. Die fldchenspezifische Hp-Adsorption steigt
ebenfalls an, die Zunahme ist jedoch weniger stark ausgepriégt.
Durch die Zugabe von A1203 wird die spezifische Oberfliache
vergréBert. Die Oberflache besteht jedoch nur zu geringeren
Teilen aus metallischem Eisen, was aus den geringen fldchen-
spezifischen Hp-Aufnahmen zu erkennen ist. Bemerkenswert ist
auch, daB die erreichten Reduktionsgrade der Al1203-haltigen
Proben sehr gering sind. Von Problemen bei der Reduktion von
Eisen in Katalysatoren, die groBe Mengen an schwerreduzierba-
ren Oxiden enthaTten. wird auch von Baerns /28/ berichtet. Der
Eisen-Manganoxid-Katalysator 15 nimmt nach der Reduktion bei
der hoheren Temperatur mehr Wasserstoff auf, dies 148t auf
eine vollstdndigere Reduktion des Eisens schliefBen.
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Bild 57: Wasserstoffadsorption bei 60 9C und 1 bar fiir den

alkalisierten Eisenkatalystor 10 nach Reduktion bei
280 ©°C (V4) und 350 °C (V5, V2)
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Der EinfluB des Reduktionsgrades auf die Wasserstoffadsorption
bei 60 °C und 1 bar zeigt Bild 57. Der bei 280 ©C und 350 °C
stufenweise reduzierte Eisenkatalysator 10 nimmt mit zunehmen-
dem Reduktionsgrad mehr Wasserstoff auf. Dabei ist die fla-
chenspezifische Adsorption unabhingig von der Reduktionstempe-
ratur. Der nach vollstidndiger Reduktion bei 350 ©C gemessene
Wert von 0,049 cm3/m2 ist im Rahmen der MeBgenauigkeit nicht
von den beiden Maximalwerten bei 280 ©°C und 350 ©C
(0,051 cm3/mé) zu unterscheiden und konnte mehrmals reprodu-

ziert werden.

Im Segensatz zu der fldchenspezifischen Adsorption sinkt die
massenspezifische Hp-Adsorption bei der hoheren Reduktionstem-
peratur ab einem Reduktionsgrad von rund 60 Z (Tabelle 27).
Dies bedeutet fiir die CO/Hz-Umsetzungen, daB mit Erh8hung des
Reduktionsgrades die Zahl der aktiven Zentren bei vorgegebener
Katalysatoreinwaage abnimmt.

Tabelle 27: EinfluB des Reduktionsgrades auf die Hg—Adsorp-
tion bei 60 ©C und 1 bar fir den alkalisierten
Eisenfdllungskatalysator 10 (Fe - 15 K20)

Tred Grdred As Vads, 1 bar
oC % m2/g em3/g 10-3 cm3/m?
8,2 24,1 0,329 13,6

12,9 22,3 0,267 12,0
31,6 14,8 D, 352 23,8

280 54,8 12,9 0,521 40,4
66,2 12,5 0,583 46,6
88.4 12,0 0.609 50,8
11.2 20,8 0,269 12,9 .
18,8 16,4 0,262 16,0
34,7 13,9 0,401 28,9

350 55,2 11,58 0,445 38,7
67,1 10,3 0,446 43,3
91,8 7.8 0,401 51.4

350 99,6 7,7 0,377 49,0
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In Bild 58 ist der zeitliche Verlauf der Hp-Adsorption nach
Zugabe von jeweils 7,75 cm3 Wasserstoff zu der zuvor im Hoch-
vakuum entgasten Probe dargestellt, Bei 60 O°C wird die grdBte
Hp-Menge aufgenommen, das Adsorptionsgleichgewicht wird nach
rund 180 Minuten erreicht. Mit steigender Temperatur nimmt die
adsorbierte Hp-Menge ab, gleichzeitig erfolgt die Gleichge-~
wichtseinstellung wesentlich schneller.
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Bild 58: Zeitabhdngigkeit der Wasserstoffaufnahme fir den
Katalysator 17, nach Zudosieren von 7,75 cm3 Ho.

Katalysator bei 450 ©°C getrocknet und bei 350 ©°C
reduziert, Ag = 13,0 ml/g

Bei dem Manganoxidkatalysator 20 wurden jeweils 3,85 cm3 Ho zu
der entgasten Probe zudosiert (Bild 59), hier nimmt die adsor-
bierte Hp-Menge mit steigender Temperatur zu, die Dauer bis
zum Erreichen des Adsorptionsgleichgewichts wird dabei ldnger
und betrdgt rund 120 Minuten bei einer Adsorptionstemperatur von 240 ©(,
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Bild 59: Zeitabhidngigkeit der Wasserstoffaufnahme fiir den
Katalysator 20, nach Zudosieren von 3,85 cm3 Hp,
Katalysator bei 450 ©9C getrocknet und bei 400 ©C
reduziert, Ag = 16,8 m2/g

7.4 Rasterelektronenmikroskopie und Rontgenstrahlmikroanalyse

Die Elektronenmikroskopie bietet die Méglichkeit die Oberfld-
chentopographie von Festkérpern sowie deren Verdnderung durch
duBere Einfliisse (Trocknung, Reduktion, Synthese) zu beobach-
ten, Fiir die Untersuchungen an Katalysatoren werden vorwiegend
die Raster-Elektronenmikroskopie (REM) und die Transmissions- -
Elektronenmikroskopie (TEM) verwendet. Bei der Raster-Elektro-
nenmikroskopie wird die Probenoberfldche punktweise mit einem
Elektronenstrahl geringer Ausdehnung (5 - 20 nm) abgetastet.
Fir REM-Untersuchungen muB die Festkérperoberfldche elektrisch
leitend sein. Nichtleitende Proben werden mit einem elektrisch
leitenden Uberzug (z. B. durch Aufdampfen von Gold) versehen /29/.
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Zur chemischen Analyse der Katalysatoroberfliche wird die
Rontgenstrahlmikroanalyse verwendet, dabei wird die charakte-
ristische PRontgenstrahlung bestimmt, die unter der Einwirkung
ene-giereicher Elektronen von der Probenoberfliche emittiert
wird, Der Anregungsbereich des Elektronenstrahls betrigt ca.
1 um3 und ist der begrenzende Faktor fiir die erreichbare late-
rale Auflésung. Die chemische Elementaranalyse der QOberflidche
ist demzufolge nicht begrenzt auf die #uBerste Atomlage son-

dern ergibt einen Mittelwert liber eine Schichtdicke von ca.
1 um.

In den Bildern'60 bis 65 sind die REM~Aufnahmen und das Ergeb-
nis einer Rontgenstrahimikroanalyse dargestellt. Die Aufnahmen
wurden im Laboratorium fiir Elektronenmikroskopie der Universi-
tdt Karlsruhe angefertigt. Die maximal 10 000-fache VergréBe-
rung ermdglicht die Darstellung von Oberflichaneinzelheiten

bis ca. 50 nm, dieser Bereich wird auch mit der Hg~Porosimet-
rie erfaBt.

Bild 60 zeigt ein Korn des alkalisierten Eisenkatalysators 12
nach der Trocknung bei 160 °C. Das abgebildete Teilchen be-~
sitzt scharfe Kanten und eine relativ glatte Oberfliche mit
mehreren Ldchern, deren Durchmesser rund 5 um betrdgt. Diese
Locher sind wahrscheinlich durch das beim Trocknen entweichen-
de Wasser gebildet worden. Bild 61 zeigt einen Ausschnitt aus
dem Katalysatorkorn bei 4000-facher VergréBerung. Neben der
ovalen Offnung ‘erkennt man kleine Partikel auf der Oberfliche.
Die Réntgenstrahimikroanalyse ergibt eine homogene Verteilung
des Kaliums, die erreichbare Auflésung erlaubt keine Aussage
dariber, ob es sich bei den kleinen Partikeln um Kaliumoxid
handelt, &hnliche Partikel sind jedoch auch auf Aufnahmen von
nichtalkalisierten Proben zu sehen. Nach der Reduktion bei
350 ©C dndert sich die Form der Katalysatorkdrner deutlich,
die scharfen Kanten sind nur noch selten vorhanden. die Ober-
fldche wird rauher (Bild 62). Der aluminiumhaltige Katalysator
10 besitzt auch im oxidischen Zustand eine rauhe Oberflidche,
Bei 10 000-facher VergroBerung erkennt man sehr feine Oberfli-
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chenstrukturen (Bild 63) bei den BET-Messungen. wurden fiir den
Kata]ysator'14 auch relativ groBe spezifische Oberfldchen
(240 me/g nach' Trocknung bei 250 ©C im Hochvakuum) gefunden,
Die Rontgenstrahimikroanalysen zeigen homogene Verteilungen
von Aluminium und Kalium.

Die Oberfldache des Eisen-~Manganoxid-Katalysators 16 ist amor-
pher als die der alkalisierten Eisenkatalysatoren, man findet
hauptsdchlich runde Teilchen. Bei 4000-facher VergrtBerung
erkennt man sehr rauhe Oberfldchen (Bild 64). Die Rontgenmi-
kroanalyse des Katalysators 16 (Bild 65) zeigt den Kaliumpeak
(3313 eV), die Ky-Linie des Mangans (5908 eV) sowie als Summe
den Ky-Peak des Eisens und den Kg-Peak des Mangans (6403 ev).
Aus‘dem Vergleich von mehreren R&ntgenmikroanalysen kann ge-
schlossen werden, daB die Verteilung der Elemente in den
duBeren Schichten der Katalysatork&rner homogen ist.

Bild 60: REM-Aufnahme, Katalysator 12 (Fe - 2,6 K20) im oxidi-
schen Zustand, 130-fache VergriBerung
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Bild 61: REM-Aufnahme, Kata]ysator 12 (Fe - 2,6 K20) im oxidi-
schen Zustand, 4000-fache VergroBerung

Bild 62: REM-Aufnahme, Katalysator 12 (Fe - 2,6 K20) nach
Recuktion bei 350 ©C, 300-fache VergréBerung
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Bild 63: REM-Aufnahme., Katalysator 14 (Fe - 20 Al1203) im oxi-
dischen Zustand, 10 000-fache VergréBerung

Bild 64: REM-Aufnahme,

Katalysator 16 (Fe - 346 Mn) im oxidi-
schen Zustand,

4000-fache VergroBerung
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Bild 65: Rontgenmikroanalyse, Katalysator 16 (Fe - 346 Mn),
Analyse der in Bild 64 abgebildeten Fldche

7.5 Charakterisierung von gebrauchten Katalysatoren

Mit dem Eisenfdllungskatalysator 17 (Fe) und dem Eisen-Mangan-
oxidkatalysator 16 (fe - 346 Mn - 23,3 Kp0) wurden
CO/Hp-Umsetzungen in den Adsorptionsbiiretten durchgefihrt., Die
Katalysatoren konnten so nach der Reduktion und nach verschie-
denen Syntheselaufzeiten ochne Probentransfer an Luft durch Np-
Adsorption bei -196 °C und durch Hp-Chemisorption bei 60 ©C
charakterisiert werden. Bei den CO/Hp-Umsetzungen erfolgte die
Probennahme mit Hilfe der Ampullen-Gesamtprobentechnik /9/,
die Ampullenproben wurden gaschromatographisch analysiert /8/.
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7.5.1 Charakterisierung des Eisenfdllungskatalysators 17 nach
unterschiedlicher Synthesedauer

Der Katalysator 17 (Fe) wurde in zwei Stufen reduziert, zu-
nichst 165 Stunden bei 350 °C bis zu einem Reduktionsgrad von
93,5 % und anschlieBend 47 Stunden bei 450 °C bis zur voll-
stindigen Reduktion. Die Synthese wurde in drei Abschnitte
unterteilt, nach 24, 48 und 120 Stunden wurde der Katalysator
bei der Reaktionstemperatur mit Stickstoff gespiilt, in Np auf
450 OC aufgeheizt und dann im Hochvakuum entgast. Nach der
Messung der Npo~Adsorption und der Hp-Chemisorption wurde der
Katalysator in Helium auf 250 OC aufgeheizt und die Synthese
fortgesetzt. Die Reaktionsbedingungen waren:

Druck 1 bar
Temperatur 250 og
Raumgeschwindigkeit 400 h-1
Synthesegaszusammensetzung, H2/CO 1.7
Katalysatoreinwaagen, mgy 19,912 ¢
Mrad 13.922 ¢

Bild 66 zeigt die Gesamtproduktverteilungen der organischen
Produkte am Ende der drei Syntheseabschnitte. Mit zunchmender
Synthesedauer stéigt der Methangehalt an, gleichzeitig nehmen
die Anteile im mittleren C-Zahlbereich (Cg5 - Cqq) ab. Die
geringen Mengen an Produkten mit htheren C~Zahlen bleiben
konstant. Da nur Spuren an hthermolekularen Kohlenwasserstof-
fen entstehen, kann die Katalysatoroberfldche durch Spiilen mit
Inertgas und Entgasen im Hochvakuum gereinigt werden. Die
organischen Produkte bestehen hauptsdchlich aus paraffinischen
Kohlenwasserstoffen mit einem Anteil der n-Alkane von €1 - Cg
am Gesamtprodukt von rund 72 Z.



136

257
| D 1.SYNTHESE 24h
. 20t O 2.SYNTHESE 4Bh
51\ [ 4 3.SYNTHESE 120h
&) s
~ 15L
= I
= _
> L
= 10t
x |
[ X% ] 3
— |
7 !
ST
0; - . — S a L SR S
0 5 10 15 20

Bild 66: Verteilung des organischen Produktes in C-7 iiber der
C-Zahl fiir die Synthese im Biirettenreaktor 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 Cg beschrieben werden
(Bild 67). Die aus den Geraden ermittelten 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 pq,oC,1 und Pg,oC,2 konstant, erst durch die
Katalysatordesaktivierung nach 120 Stunden, die mit einem
Rickgang der Ausbeute an organischem Produkt in den Ampullen-
proben verbunden ist, sinkt die Kettenwachstumswahrscheinlich-

keit im Bereich kleiner C~Zahlen (pg,oc,1)s wdhrend pg,ocC,2
ansteigt.
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Bild 67: Logarithmische molare Verteilung des organischen

Tabelle 28:

Produkts fir die Synthese im Biirettenreaktor mit dem

Eisenkatalysator 17, Probennahme nach 24 Stunden

Kettenwachstumswahrscheiniichkeiten fiir die 3 Syn-

theseabschnitte bei der CO/Hp-Umsetzung mit dem

Eisenkatalysator 17
Synthese- Gesamtsynthese~ App Pg,oC,1 Pg,0C,2
abschnitt dauer, h C-% (C3 - Cg) | (Cg - C14)
1 24 18,1 0,53 0,63
2 48 12,3 0,54 0.63 |
3 72 14,8 0.53 0,63
3 120 9.6 0,48 0,67
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In der Tabelle 29 ist der zeitliche Verlauf der Umsitze,
Ausbeuten und Produktzusammensetzung fiir den 1., Syntheseab-
schnitt dargestellt,

Tabelle 29: Umsdtze, Ausbeuten, Produktzusammensetzung und
Olefinanteile fiir die CO/Hp-Umsetzung mit dem
Eisenkatalysator 17 (Fe) im Biirettenreaktor, 1.
Syntheseabschnitt (0 - 24 Stunden)

Synthesedauer, min 5 10 30 55 1130 § 1330 1440
Ucos 7 20,2 | 25,7 21,0 | 21.4 | 26.5| 31.6] 30.5
Upipr A 11.3| 11,4 11,4 | 12,0 | 18,7 | 20,7] 20,6
App, c-% | 0.2 1.,5] 3.9 6,0 | 14,0 18,7] 18,1
ACO c-%2 | 23| 3.6| 3.9 4,6 7,7 | 10,9] 10,0
Clartust ! ¢c-Z 1 17.7] 20,6 13,2 | 10,8 4,8 2,0| 2.4

Produktzusammensetzung

€1 c-Z | 30.4] 19,6} 17,5 17.1 17,1 ] 18,2} 18,5

Co. c-2 4,9 17.8| 17,9 18,4 19,5 1 20,7| 20,6

C3. C-%2 | 15,6 | 22,1 21.8 22,2 21,3} 21,8} 21,5

Ca. c-% | 12,5| 16,6} 15,3 15,6 13,9 { 13,5 13,3

Cs+, C-% | 36,6 | 23,5 27.1 26,5 27,9 | 25,6} 25.8

Alkohole u. 0-Verb.,C~% 0 0.4 0,4 0,2 0.3 0,2 0.3
I

Olefinanteile

Co. Mol-Z| © 22,91 10,0 7,1 5.9 5,8 5.9
C3. Mol-%| 73,8 52.,0| 21.9 14,2 9,6 | 12,4f 15,1
Cas Mol1-%Z| 51,8 68,5| 41.3 34,4 25,1} 30,7} 34.4

a-Olefinanteile?)
C4. MO]"‘Z
Cge Mo1-~7

50,8
G, 1

26,3

27,3 25,6 26,7 | 26,1 26,7
1,5 1,2 7.5 7.6 1.7

1) Cyeritust = Uco - AAP - Aco,
2) e-0lefinanteile in den n-0Olefinen
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Der CO-Umsatz betrdgt in den ersten 60 Minuten der Synthese 20
- 25 7%, der erhthte Wert nach 10 Minuten kénnte durch eine
Erhohung der Temperatur zu Beginn der Umsetzung bedingt sein.
Es wurde eine maximale TemperaturerhShung von 5 ©9C beobachtet.
Nach 24 Stunden betrigt der CO-Umsatz 30,5 7. Der Wasserstoff-
umsatz steigt wahrend der gesamten Versuchsdauer an und be-
tréagt 20,6 7 nach 24 Stunden. Zu Beginn der Synthese liegt die
COp-Ausbeute iiber der Ausbeute an organischem Produkt in den
Ampullenproben, in dieser Phase wird verstirkt Kohlenstoff auf
dem Katalysator ahgeschieden, der Sauerstoff wird in Form wvon
CO2 entfernt.  Diese Kohlenstoffabscheidung zeigt sich auch in
der Differenz der in das ReaktionsgefdB eintretenden bzw.
austretenden Kohlenstoffstome (Cyariyst)s in den ersten 10
Minuten der Umsetzung betrdgt der Kohlenstoffverlust 80 - 90 7
vom insgesamt umgesetzten CO. Der bei der Kohlenstoffabschei-
dung freiwerdende Sauerstoff kann auch von Hp als Wasser
entfernt werden, eine Oxidation des reduzierten Eisens wird
dagegen nach Ralek /30/ bei 1 bar Gesamidruck nicht beobach-
tet, sondern findet erst bei héherem Druck (ab 10 bar) statt.
Auch nach lédngeren Syntheselaufzeiten werden nur Eisencarbide
und ‘Graphit nachgewiesen. Nach 24 Stunden betrdgt der Kohlen-
stoffverlust nur noch 2,4 7.

Die Produktzusammensetzung zeigt zunichst einen hohen Methan-
anteil (nach 5 min), einen sehr kleinen C2-Anteil und einen
hohen Anteil der Cg,-Kohlenwasserstoffe, Bei den Cg,.-Produkten
kann es sich um Aufbauprodukte aus Eihen handeln, das sehr
reaktive Ethen wird zu Versuchsbeginn vollstindig in sekundi-
ren Reaktionen verbraucht. Nach 24 Stunden liegt das Maximum
der Produktverteilung bei den C3-Kohlenwasserstoffen, nur rund
25 % des umgesetzten Kohlenstoffs ist in Produkten > C4 ent-
halten, d. h. es werden relativ kurzkettige Produkte gebildet.

In den Chromatogrammen werden nur noch Spuren an C3g - Cpq-
Produkten gefunden. Alkohole und sonstige sauerstoffhaltige
Verbindungen werden kaum gebildet (0,2 - 0,4 %). Das Produkt
besteht in der Hauptsache aus Paraffinen, die Cyp - C4-0Olefin-
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anteile nach 24 Stunden liegen unter 35 7%, Die a-0lefinanteile
in den n-0lefinen erreichen schon nach 10 Minuten konstante
werte, die mit steigender C-Zahl geringer werden.

Tabelle 30: Kohlenstoffbilanz nach einer Synthesedauer von

24 Stunden

C im Einsatz €0 = Cgqqp 28,31 g 100

C im nichtumgesetzten CO 20,94 ¢ 74,0 %
€ in organischen Produkten 4,02 ¢ 14,2 %
C in CO2 2,07 g 7,3 7
C auf dem Katalysator 0,80 g 2.8 7%
Z Caus ‘ 27,83 g 98,3 7
Cverlust = Cein - I Cays 0,48 g 1,7 %

Die Tabelle 30 zeigt die Kohlenstoffbilanz fiir den ersten
Syntheseabschnitt (0 - 24 Stunden). Die Kohlenstoffmenge im
eingesetzten Kohlenmonoxid betrigt 28,3 g. Aus dem zeitlichen
Verlauf des CO-Umsatzes und den Ausbeuten an organischem Pro-
dukt und Kohjendioxid erhdlt man die aus dem ReaktionsgefaB
austretende Kohlenstoffmenge, die 95,5 %Z des eingesetzten
Kohlenstoffs betrdgt. Die Gewichtszunahme des Katalysators
nach einer Synthesedauer von 24 Stunden wird nach Spiilen mit
N2 bei 250 ©C und 450 °C und nach dem Entgasen im Hochvakuum
bestimmt, sie betrdgt 0,8 g. Eine Elementaranalyse des Kataly-
sators nach 120 Stunden Synthese ergab einen Kohlenstoffgehalt
von 17,6 Gew-Z bei einer Gewichtszunahme von 17,8 Z. Es kann
deshalb angenommen werden, daB auch nach einer Synthesedauer
von 24 Stunden die Gewichtszunahme ausschlieBlich durch Koh-
lenstoff hervorgerufen wird. Damit erhilt man eine Differenz
der in den Reaktor eintretenden zur austretenden Kohlenstoff-
menge (+ C auf dem Katalysator) von 1,7 %, diese kann zum Teil

durch die beim Spiilen mit Np aus dem Reaktor entfernten Pro-
dukt erklért werden.
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Eine Abschitzung mit Hilfe der spezifischen Oberfldche des
reduzierten Katalysators (8,1 mé/g) und dem Platzbedarf eines
Eisenatoms an der Oberfldche (0,061 nm /31/) ergibt fiir die
vollstdndige Carbidierung aller Oberflichen-Eisenatome (zu
FesC) einen Kohlenstoffbedarf von 0,02 g. Zur Carbidierung
aller Eisenatame in 13,922 g Katalysator (Reineisen) werden
1.5 g Kohlenstoff bendtigt. Dieser Wert wird nach einer Syn-
thesedauer von 48 Stunden (2. Syntheseabschnitt) liberschrit-
ten, hier erhdlt man eine Gewichtszunahme von 1,8 g. Nach dem
3. Syntheseabschnitt (120 h) betrdgt die Gewichtszunahme des
Katalysators 3,0 g.

Im 2, Syntheseabschnitt (24 - 48 h) werden dhnlich wie im 1.
Abschnitt Anfahrvorgdange beobachtet, der CO-Umsatz betrdgt
jedoch zu Synthesebeginn nur rund 10 Z, es wird wenig CO»
gebildet und nur ein geringer Kohlenstoffverlust beobachter.
Die Ausbeuten steigen kontinuierlich an, dabei ist die Aus-
beute an organischem Produkt immer grdBer als die COp-Aus-
beute, Nach einer Gesamtsynthesedauer von 48 Stunden betrdgt
der C-Verlust 1,1 7. der CO-Umsatz liegt mit rund 20 % etwas
niedriger als nach 24 Stunden, die Ausbeuten betragen 12,3 7
(Apap) bzw. 4,9 7 (Acoz). Bei der Produktverteilung fdl1l1t auf,
daB der Anteil an Methan zunimmt, das Maximum bei C3 bleibt
Jjedoch erhalten, Alkohole und sonstige sauerétoffha1tige Ver-
bindungen sind nur in geringen Anteilen vorhanden (0,4 C-2).
Bei leicht erhdhtem Clefingehalt ist der ea-0lefingehalt im
2, Syntheseabschnitt konstant geblieben.

In der Tabelle 31 sind Umsédtze, Ausbeuten und Produktzusammen-
setzungen im 3, Syntheseabschnitt (48 - 120 Stunden) darge-
stellt. In diesem Abschnitt wurde ein wasserstoffreicheres
Synthesegas eingesetzt (H2/CO = 1,89).
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Tabelle 31: Umsdtze, Ausbeuten, Produktzusammensetzung und

Olefinanteile fiir die CO/Hp-Umsetzung mit dem
Eisenkatalysator 12 (Fe) im Biirettenreaktor., 3.

Syntheseabschnitt (48 - 120 Stunden)

Synthesedauer, min 20 240 | 480 | 720 | 1440 2880 | 3540 | 4320
h 4 8 12 24 48 59 72
Umsdtze, Ausbeuten
Uco. % 2,8| 8,6]13,9] 16,1 21.6] 18,0} 13,2} 12,3
UHoe Z 1,7{ 6.2} 9,7 10,9} 14,9 13,3] 9.8} 9,8
App. C-7% 0,4{ 2,9| 6,3} 9.2 14,8} 12,9} 10,3| 9.6
Aco,. C-% 0,4| 0,9 2.4] 3.8] 6.3} 5.0; 3.7| 3.2
CVerlusts c-z1) 2,0l 48| 52| 3,1} 0,3| 0,1|-0,8{-0,5
Produktzusammensetzung
C1. C-% 55,3| 24,6 21.1] 22,4 20,7 22,2 23,5 24,4
C2. C-Z 10,7 15,6} 1€,0| 17,2} 17.9]| 19.1| 20,6 | 21,1
C3. C-Z 12,9} 19,3} 20,2¢ 21,1 21.0| 21,1 | 21,1 20,9
Cqs C-7 11,3 15,0 15,2] 15,4| 14,5 13.7} 13,6 | 13,0
Cg+, C-Z 6,6| 24,4 26.8] 23,9 25.7| 23.6] 20,7 | 19,9
Alkohole u.
0~Verbindungen, C-7 3,21 1.1] 0,71 O 0,2| 0,4] 0,5} 0,7
Olefinanteile
Co. Mo1-7Z 63,7| 26,0] 17,5] 14,1} 9.3] 9.9] 14,4} 16.0
C3. Mo1-72 78,7} 50,01} 37,8]| 29,5} 20,1 | 27,2 | 29.8 | 29,8
Ca, Mol1-7 72,8| 64,6 57,0 48,8} 39,5 49,3} 57,0 64,2
«-Olefinanteile?)
Ca. Mol1-2 37,8| 24,7 | 23.5] 23,4 23,8 24,2 23,9 | 24,3
Cee Mo1-% 0 8,0} 8,4| n.b.| 8,2 8,6| 9.0} 10,0

1) Cyertust = Uco - Aap - ACOz

?2) a=0lefinanteile in den n-0lefinen
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Der CO-Umsatz steigt kontinuierlich an und erreicht nach 24
Stunden einen maximalen kert von 21,6 %, nach 48 Stunden
beginnt die Katalysatordesaktivierung der Kohlenmonaxid-Umsatz
fdallt auf 12, 3 Z (72 h). Parallel dazu verlduft der Hp-Umsatz
mit einem Maximum nach 24 Stunden und einem Endwert von 9,8 7
(72 h). Nach 48 Stunden wird kein Kohlenstoffverlust (Cyeyr-
lust) mehr beobachtet, d. h. der CO-Umsatz ist gleich der
Summe aus den Ausbeuten an organischem Produkt und an COj.
Wihrend der Desaktivierung wird sogar ein KohlenstoffiiberschuB
im Produkt beobachtet, die Desaktivierung kann nur dadurch
erkldrt werden, dai zuvbr abgeschiedener reaktiver Oberflida-
chenkohlenstoff durch inaktivieren (graphitischen) Kohlenstoff
ersetzt wird,

Nach einer Syntheselaufzeit von 20 Minuten besteht das Produkt
zu iber 50 7 aus Methan, geringen Mengen an Cg5.,-Kohlenwasser-
stoffen (6,6 Z) und einem relativ hohen Anteil an sauerstoff-
haltigen Verbindungen. In den ersten 24 Stunden widhrend denen
der Umsatz steigt, nehmen der Methangehalt und der Gehalt an
Sauerstoffverbindungen ab, der Gehalt der (g -Kohlenwasser-
stoffe nimmt zu.

Die Desaktivierung des Katalysators ist begleitet von einem
Anstieg des CHg-Wertes, bei gleichzeitiger Abnahme des
Cgi~Anteils.

Die Olefinanteile im C2-C4 sird zu Synthesebeginn fir diesen
Katalysator auBergewéhnlich hoch, nehmen jedoch mit steigender
Aktivitdt rasch ab, durchlaufen ein Minimum nach 24 Stunden
und steigen in der Desaktivierungsphase wieder an. Der a-
Olefinanteil in C4 bleibt mit Ausnahme der Anfangsphase (20
min) wahrend der gesamten Umsetzung konstant bei rund 24 %,
der Cg-a-Olefinanteil steigt mit abnehmender Katalysatorakti-
vitdt leicht an.
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EinfluB der CO/Hp~-Umsetzung auf die spezifische Oberflédche,
das spezifische Porenvolumen und den mittlieren Porenraddius

Fiir den Eisenkatalysator 17 wurden Np-Adsorptionsisothermen
bei ~196 °C nach der Trocknung bei 450 ©°C, im reduzierten

Zustand und jeweils nach den drei Syntheseabeschnitten aufge-
nommen,

Wie Tabelle 32 zeigt. nimmt die spezifische Oberfldche durch
die Reduktion auf weniger als die Hilfte ab. Die erste und
zweite Synthese haben keinen groBen EinfluB auf die spezifi-
sche Oberfldche. Nach der dritten Synthese, d. h. nach einer
Gesamtsynthesedauer von 120 Stunden nimmt Ag um rund 50 7 zu.
Das spezifische Porenvolumen sinkt durch die Reduktion auf
weniger als 1/3 des Wertes fiir den oxidischen Katalysator.
Nach den Synthesen betrigt Vp konstant 0,012 em3/g der Wert
nach der dritter Synthese wurde allerdings bei pads/po = 0.92
bestimmt und nicht wie die iibrigen Werte bei pads/po = 0,98,
Der mittlere Porenradius nimmt durch die Syntheseversuche auf
weniger als die Hdlfte ab, dies wird deutlicher, wenn man die
Porenradienverteilung betrachtet. Nach Trocknung und Reduktion
sind hauptsédchlich Poren mit Radien groBer 10 nm vorhanden,
Nach den Synthesen liegt das Maximum der Radienverteilung bei
Poren kleiner 2 nm, man beobachtet eine deutliche Abnahme des
Anteils der Poren groBer 4 nm. Ob diese Abnahme durch ein
Blockieren der groBen Poren bei der Synthese bedingt ist, oder
ob die kieineren Poren blockiert werden und die groBen Poren
durch eine Belegung der Porenwand nach der Synthese einen
kleineren Radius aufweisen, kann auf Grund der vorliegenden
Messungjen nicht geklidrt werden.

EinfluB der CO/Hp-Umsetzung auf die Hp-Adsorption

Adsorptionsversuche mit Wasserstoff bei Temperaturen zwischen
0 ©C und 240 °C haben gezeigt, daB die maximale Ho-Aufnahme
fir den Eisenkatalysator 17 bei 60 °C erfolgt (vgl. Kapitel
7.3). In Bild 68 sind die Hp-Adsorptionsisothermen, gemessen
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bei 60 OC fiir die reduzierte Probe und jeweils nach den drei

Syntheseversuchen dargestellt. Das Volumen des pro Gramm Kata-

Vadse
Einwaage des reduzierten Katalysators (13,922 g) berechnet,

wurde immer mit der
da
angenommen wird, daB die Adsorption nur an Eisen stattfindet.
Eine Arbeit von Emmett und Podgurski /32/ hat gezeigt, daB
Eisencarbide sich im Hp-Adsorptionsverhalten nicht von reinem

lysator adsorbierten Wasserstoffs

Eisen unterscheiden. Dies gilt auch fiir die vier in Bild 68
1200 mbar eine
Abweichung des adsorbierten Volumens von rund 15 Z.

dargestellten Isothermen. hier ergibt sich bei

Tabelle 32: Ergebnisse der Np-Adsorption fiir den Eisenkataly-

sator 17, im oxidischen Zustand. nach der Reduk-

tion sowie nach 3 verschiedenen Syntheselaufzeiten

ox red 1. Synthese, | 2. Synthese,| 3. Synthese,
24 h 48 h 120 h

Ag. mé/g 18,6 8,1 7,7 8,9 12,1
Vp, cmd/g 0,075/ 0,023 0,012 0,012 0.0121)
Ry ™ 8.1 5.7 3,1 2.7 2,0
Porenvolumen, 103 cm3/§
2 - 4 nm 4,0 1,9 1.8 2,1 2.3
4 - 6 nm 3,0 1,3 0.8 1.1 1,0
6~ 8 nm 3.1 1,1 0.5 0.7 0,5
8 - 10 nm 4,2 1,1 0,4 0.4 n. b. 3)
10 - 50 nm2)| 50,3 13,2 3,6 2.0 1,3
Summe 64.6 18.6 7.1 6,3 5.1
2 von V 86 81 59 53 43

1) be'l pads/po = 0.92
2) berechnet aus dem im Druckbereich pdeg/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 60 ©C fir 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 eine
Synthese in der Adsorptionsbiirette durchgefiihrt. 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 ©C
reduziert. Die Synthese wurde bei einer Temperatur von 250 OC
und einer Raumgeschwindigkeit von 500 h-1 gestartet. Da Eisen~
Manganoxid-Katalysatoren bei niederem Druck eine geringere
Aktivitat besitzen als Eisenkatalysatoren /28/ wurden nur sehr
geringe Umsatze (Ucg < 5 %) und Ausbeuten (App = 0,2 Z) erhal-
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Tabelle 33: Syntheseparameter und Syntheseergebnisse fiir die
CO/Hp-Umsetzung im Biirettenreaktor, Katalysator 16
(Fe - 346 Mn - 23,3 K20)

Synthesetemperatur oC 310
Raumgeschwindigkeit RG, h=1 50
Synthesegaszusammensetzung, Ha/CO 1,89
Katalysatoreinwaagen, Moxs 9 10,690
Mrads 9 9,596
Synthesedauer bis zum Zeitpunkt
der Probennahmel), h 23,2
Umsdtze und Ausbeuten
Uco. % 25,8
UHZ' 2 5,6
AAP. C-Z 3,5
ACOy: C-7% 11,3
Cverjust: C-% 11.0
Produktzusammensetzung
Cq, C-7 25.0
Co, c-7 17.6
€3, C-7 13,4
Cq. Cc-7 8.7
Cs+, c-% 31,8
Alkohole u. 0O-Verbindungen, c-7% 3,5
Dlefinanteile
Co, Mol1-7 84,3
C3. Mol1-7 89.0
Ca, Mol1-%Z 87,1
a-Olefinanteile?)
Cq. _ Mol-7 95,6
Coo Mo1-% 95,2

1) Gesamtdauer der Synthese: 95,8 h
2) a-01lcTine in den n-0Olefinen
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ten. Nach einer Synthesedauer von 24 Stunden wurde die Tempe-
ratur auf 280 ©°C und nach weiteren 24 h auf 310 O©C gesteigert,
Bei 310 °C betrug der Umsatz rund 5 Z, die Ausbeute an organi-
schem Produkt 0,5 Z. Zur weiteren Umsatzerhdhung wurde die
Raumgeschwindigkeit auf 50 h-~]1 gesenkt. Nach einer Synthese-
dauer von 23,2 Stunden (rund 96 h Gesamtdauer der Synthese)
betrdgt der CO-Umsatz dhniich wie bei dem Eisenkatalysator 17
25,8 %. Der Hp-Umsatz ist sehr gering (5,6 %), die COp-Aus-
beute liegt wesentlich héher als die Ausbeute an organischem
Produkt. SchlieBt man die Kohlenstoffabscheidung als mdgliche
Erkldrung fiir den hohen Kohlenstoffverlust (C-11 7Z) aus und
nimmt man an, daB aus stéchiometrischen Uberlegungen pro ge-
bildeter CHp-Gruppe maximal ein COp-Molekiil entstehen kann,
dann kann die Differenz nur als Wachs erkldrt werden. Tatsdch-
lich konnten nach Versuchsende gréBere Mengen Wachs im gliser-
nen ReaktionsgefdB festgestellt werden, die Katalysatorein-
waage nach der Umsetzung betrug 10,3 g. dies entspricht einer
Gewichtszunahme von 6,8 Z.

Die Produktzusammensetzung 2eigt einen fiir Eisen-Manganoxid-
Katalysatoren hohen Methanantedil und einen im Vergleich zum
Eisenkatalysator 17 erhdhten Anteil an Cg;-Kohlenwasserstoffen
und an Sauerstoffverbindungen. Trotz der geringeren Raumge-
schwindigkeit und der htheren Reaktionstemperatur beobachtet
man die fiir Eisen-Maiganoxid-Katalysatoren typischen hohen
Dlefingehalte auch beim sehr reaktiven Ethen. Die e-Olefinan-
teile liegen iiber 95 7 und sind unabhingig von der C-Zahl,

EinfluB der Synthese auf die spezifische Oberfliche, das spe-
zifische Porenvolumen und den mittleren Porenradius

Die Ergebnisse der Np-Adsorption bei -196 9C fiir den Katalysa-
tor 16 nach der Trocknung bei 450 O9C (o2x), der Reduktion bei
350 9C (red) und der Synthese sind in der Tabelle 34 darge-
stellt. Die spezifische Oberfldche wird durch die Reduktion
verkleinert und durch die Synthese wieder vergrdBert. Das
Porenvolumen im Bereich < 50 nm und der mittlere Porenradius
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nehmen bei der Reduktion ebenfalls ab, nach der Synthese ist
zwar das spezifische Porenvolumen gestiegen, der mittlere
Porenradius ist jedoch weiter abgesunken. Dies erkennt man
auch aus der Verteilung des Porenvolumens bei der nach der
Synthese rund 40 % der Poren mit Radien kleiner 50 nm im
Bereich kleiner 2 nm vorliegen. Die Wasserstoffadsorption bej
60 9C nahm von 0,25 cm3/g vor der Synthese auf 0,20 cm3/g nach
der Synihese ab.

Bei den Charakterisierungen durch Np-Physisorption und
Hp-Chemisorption liegt ein méglicher Fehler in der eventuell
nicht quantitativen Entfernung der gebildeten hShermolekularen
Produkte, die durch Spiilen mit N2 bei 250 ©C und 450 ©C und
durch Evakuieren im Hochvakuum (450 ©C) versucht wurde.

Tabelle 34: Ergebnisse der Np-Adsorption fiir den Eisenmangan-
oxid-Katalysator 16 (Fe - 346 Mn - 23,3 K30) im
oxidischen Zustand, nach der Reduktion und nach
der Synthese

ox red nach Synthese
Ag, ml/g 41,7 7.9 15,2
Vo em3/g 0,159 0,016 0,021
Rpy  nm 7,6 4,1 2,8

Porenvalumen, 10 ~3 em3/g

2 - 4 nm 13,5 2,3 2,9
4 - 6 nm 16,0 1,7 1.8
6 - 8 nm 18,3 1,8 1.4
8 - 10 nm 20,6 1,9 1,0

10 - 50 nn1) 66,8 3,7 5,3

Summe 135,2 11,4 12,4

Z von Vj 85 71 59

1) berechnet aus dem im Durchbereich pges/po = 0,98 (Rp = 50
nm) bis Pges/Po = 0.9 (Rp = 10 nm) desorbierten Volumen
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8. SCHLUSSFOLGERUNGEN

Die Herstellung der Katalysatoren erfolgte in einer konti-
nuierlich betriebenen Fillungsapparatur. Durch Variation der
Bedingungen ist es mdglich, die Katalysatorzusammensetzung
gezielt zu dndern und zu reproduzieren., Die gefialiten Kataly-
satoren wurden nach verschiedenen Vorbehardlungen zur Bestim-
mung der Oberflicheneigenschaften, und zur Messung von Selek-
tivitdt- und Aktivitat bei der Synthesegasumsetzung, eingesetzt.

Die kinetische Katalysatorcharakterisierung durch Synthese-
gasumsetzung wurde anhand eines Kurztestprogrammes oder durch
ein ausfihrliches Versuchsschema vorgenommen. Die Versuchsbe~
wertung wurde aus gaschromatographischen Analysen des Reak-
tionsprodukts erhalten.

Durch die Gas/Dampf-Gesamtproben-Ampullentechnik, verbunden
mit den darauf abgestellten gaschromatographischen Methoden,
war es moéglich, 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 von Umsatz und
Ausbeute basierte.

Im Vergleich zu friheren Arbeiten /4/ wurden Eisen-Mangan-
Matrixkatalysatoren mit erniedrigtem Mangananteil erzeugt, die
eine gute Lahgzeitstabi]itét aufwiesen. Geringere Kaliuman-
teile beeinflussen die Katalysatoraktivitdt giinstig. Der Zu-
satz von Kupfer erhdhte die Aktivitdt. Ein Titanzusatz er-
niedrigte die Aktivitédt.

Der Anstieg der Aktivitdt eines Eisen-Mangan-Katalysators zu
Beginn der Laufzeit wurde quantitativ studiert.

Mit Eisen-Matrix-Katalysatoren werden hohe a-Dlefinanteile im
Produkt erzielt., So betrdgt beispielsweise die 1-Olefinausbeute mit Kata-
lysator 30 (100 Fe 877 Mn 43 Ko0) 70 Mol-7 der Cip-Kohlenwasserstoffe.
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Es muB ein Mindestgehalt an Matrixkomponente vorhanden sein.
um ein in bezug auf a~0lefine primdres Produkt zu erhalten.
Andernfalls werden sekunddre Reaktionen der Isomerisierung und
Hydrierung von a~Olefinen zu vorherrschenden Reaktionsschritten.

Ein wichtiger, die Selektivitdt beeinflussender Faktor ist der
Kaliumgehalt des Katalysators. Kieine Kaliummengen steigern
die Olefinausbeute. Mit kaliumdotierten Eisenkatalysatoren
werden auch hohe Olefinselektivitdten im Bereich kleiner
Molekiile erhalten.Die Olefinanteile im Reaktionsprodukt nehmen
jedoch mit zunehmender C-Zahl stark ab.

Mit Eisen-Mangan-Matrix-Xatalysatoren bleibt das Olefin-Paraf-
fin~-Verhdltnis im Syntheseprodukt iber weite C-Zahlbereiche
konstant (BWy/p1 und BWgy/p2). Bei mittlerem Gehalt an Matrix-
komponente erniedrigt sich der Olefinanteil ab Cjs.

Durch die Ampullenprobentechnik war es méglich, die Anfangsse-
lektivitdt bei der Synthese zu verfolgen. Mit zunehmender
Synthesedauer verschiebt sich die Produktzusammensetzung von
bevorzugt Methan zu Molekiilen mit ldngeren Ketten. Zu Beginn
der Synthese findet man nur wenig Olefine und zwar bevorzugt
B-Olefine. Bereits nach ca. 20 Minuten kénnen a-0lefine mit
95 % der n-0lefine vorherrschen. Dies bedeutet, dafB sich das
katalytische System erst nach einiger Zeit formiert und die
SelektivitdatsgroBen erreichen nach dieser Zeit ihre stationi-
ren Werte die iber mehrere Wochen konstant bleiben k&nnen.

Die logarithmische Darstellung der Gesamtproduktverteilung
erreicht nach etwa einer Stunde Synthesedauer konstante Werte.
s sind zwei Geraden mit verschiedenen Steigungen zu unter-
scheiden. Im Modell des schrittweisen Kettenwachstums ent-
spricht dies unterschiediichen Wachstumswahrscheinlichkeiten.
Der Schnittpunkt dieser Geraden wird mit zunshmender Synthese-
dauer zu hoheren C-Zahlen hin verschoben., Wihrend der Formie-
rungsphase d@ndert sich die Wachstumswahrscheinlichkeit im
zweiten C-Zahlbereich von kleinen Werten kurz nach Synthesebe-
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ginn iiber eine Zeitspanne in der nur eine Wachstumswahr-
scheinlichkeit iiber den gesamten Bereich zu erkennen ist,
schlieBlich - zu einer Kettenwachstumswahrscheinlichkeit die
groBer ist als die im vorderen C-Zahlbereich.

Die Anderung der Selektivitit in der Versuchsanfangsphase mit
dem Eisen-Mangan-Katalysator (15) lassen auf einen Zusammen-
hang mit der Kohlenstoffabscheidung schlieBen. Je aktiver der
Katalysator ist, desto linger (bis zu 3 Tage) findet eine
Kohlenstoffabscheidung statt. Der stationdre Zustand wird
erreicht, wenn die Rest-CO-Kurve in dem "Bilanzdiagramm" pa-
rallel zur Zeitkoordinate verliuft.

In der Versuchsphase der anfinglichen Kohlenstoffabscheidung
(ca. 7 Minuten) ist der CO-Umsatz vollstdndig und stellt sich
dann auf einen Wert von beispielsweise 30 - 40 Z ein. Die
Ausbeute an organischen Verbindungen wird durch Temperaturer—
héhung stdrker erhdht als die des Kohlendioxids. Dadurch ist
es moglich, das AusmaB der Konvertierung durch Temperaturinde-
rung teilweise zu steuern,

Die im Rahmen der physikalisch-chemischen Katalysatorcharakte-
risierung durchgefiihrten Np-Adsorptionsmessungen ergaben groBe
spezifische Oberflichen der durch F&llung hergestellten Eisen-
oxide. Die Oberflédche wird durch geringe Mengen an A1203 gegen
Sintern bei der Trccknung und der Reduktion stabilisiert.
Manganoxid bewirkt keine VergrdBerung der spezifischen Ober-
fldchen, dagegen wird das spezifische Porenvolumen nur bei
Eisen-Manganoxid-Katalysatoren durch thermische Behandlung
(450 ©°C) vergréBert. Manganoxidhaltige Katalysatoren unter-
scheiden sich von reinen Eisenkatalysatoren vor allem durch
die Porenradienverteilung im Makroporenbereich (> 50 nm).
Wiéhrend bei Eisenkatalysatoren kaum Poren in diesem Bereich
vorhanden sind besitzen Eisen-Managanoxid-Katalysatoren ein
Maximum der Verteilung fir Poren mit Radien gréBer 50 nm.
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Bei der Reduktion verringert sich die spezifische Oberfldche
aller untersuchten Katalysatoren. Bei alkalisierten Eisenkata-
lysatoren beobachtet man den stdrksten Abfall bei kleinem
Reduktionsgrad (= 10 Z). Bei gleicher Reduktionstemperatur
erhdlt man dhnlich groBe spezifische Oberfldchen, unabhingig
von der vorangegangenen thermischen Behandlung: hohere Reduk-
tionstemperaturen verringern diesen Wert, Die Reduktion mit
Wasserstoff ist der fiir die Ausbildung der Katalysatorstruktur
entscheidende Teilschritt der Vorbehandlung. Die Quecksilber-
Porosimetriemessungen ergaben bei allen untersuchten Katalysa-
toren einen Anstieg des spezifischen Forenvolumens im Meso~
und Makroporenbereich durch die Reduktion. Eisen-Manganoxid-
Katalysatoren unterscheiden sich von Eisenkatalysatoren durch
einen griBeren mittleren Porenradius. Die Makroporen erlauben
bei der Synthese einen schnellen Stofftransport., wodurch
Sekunddrreaktionen (Hydrierung, Isomerisierung) in den Hinter-
grund treten.

Als relatives MaB fiir die GroBe der metallischen Katalysator-
oberfldche bzw. die Zahl der Hydrierzentren dient die Wasser-
stoffadsorption bei 60 ©C und 1 bar. Die Hp-Adsorption nimmt
mit steigendem Mangangehalt der Katalysatoren ab. Durch Zugabe
von Alkaliverbindungen (durch Imprignieren der coxidischen
Katalysatorvorstufen mit z. B. Kaliumcarbonat) wird die
Hyo—Aufnahme gleichfalls gesenkt. Aus den Syntheseversuchen ist
bekannt, daf die Olefingehalte im Produkt durch Kaliumdo-
tierung ansteigen, und daB insbesondere Manganoxid zu einer
Steigerung der a-0Olefinselektivitdt fiihrt.

Durch CO/Hp-Umsetzung in der Adsorptionsbiirette wurden diesel-
ben Katalysatorproben kinetisch charakterisiert und gleichzei-
tig Kohlenstoffbilanzen der Versuche erstellt, wobei auch der
auf dem Katalysator abgeschiedene Kohlenstoff beriicksichtigt
wurde. Die physikalisch-chemische Charakterisierung ergab fiir
einen Eisenkatalysator eine VergrdBerung der spezifischen
Oberfldche mit zunehmender Syntheselaufzeit. Dies kann durch
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die Entstehung von Carbid- und Graphitschichten erkldrt wer-
den. Gleichzeitig sinkt der mittlere Porenradius. Ein EinfluB
der Synthese auf die Hp-Adsorption war nicht festzustellen.
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9 ZUSAMMERFASSUNG

Ziel der Arbeit war es, Matrixkatalysatoren fir die Synthese
von a-0lefinen aus Synthesegas herzustellen und die Matrixwir-
kung, insbesondere durch kinetische Methoden zu charakterisie- -
ren und mit physika]isch—chemischén Messungen an den Katalysa-
toren in Beziehung zu setzen.

Katalysatorherstellung:

Die Katalysatoren wurden durch gemeinsame F&llung der Kompo-
nenten aus ihren Metallsalzlésungen erhalten. Dazu wurde eine
Fallungsapparatur aufgebaut. Die Parameter der Fd&llung, Tempe-
ratur, pH-Wert und Konzentrationen der Ausgangsldsungen wurden
systematisch variiert., definierte, reproduzierbare Arbeitswei-
sen entwickelt und giinstige Bedingungen fir die Herstellung
von Matrixkatalysatoren ermittelt.

Die Zusammensetzung von Eisen-Mangan-Katalysatoren wurden in
weiten Bereichen gedndert, beispielsweise in bezug auf die
Gehalte an Eisen und Mangan von 100 Fe zu 279 Mn bis 100 Fe
zu 1073 Mn,

Reduktion:

Es wurde eine Methode zur Verfolgung des Verlaufs der Reduk-
tion der Katalysatoren ausgearbeitet. Kupferzusdtze zum Kata-
lysator erleichtern die Reduktion mit Wasserstoff. begiinstigen
jedoch bei der Synthese die Nachhydrierung von Olefinen und
heben so die Matrixwirkung auf.

Synthese:

Mittlere Mangangehalte erwiesen sich als vorteilhaft beziiglich
Ausbeute an organischen Produkten und Bildung von Olefinen.
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So wurde mit den Katalysatoren mit 279 Mn~ und 877 Mn-Masse-
teilen pro 100 Masseteile Eisen, abndéngig von den Reaktionsbe-
dingungen, eine Olefinselektivitdt um 60 % erreicht die sich
in den C-Zahlbereich bis Cpp erstreckte, mit anndhernd
100 Ziger a-Olefinselektivitdt. Die Einfliisse von Raumge-
schwindigkeit und Reaktionsdruck und Temperatur wurden mit den
verschiedenen Katalysatoren untersucht.

Zunehmende Reaktionstemperatur begiinstigte die Sekunddrreak-
tion. Ein Vergleich der Versuche zeigt, daB niederer Druck den
Olefingehalt in Cp» steigert. Damit verbunden ist eine generel-
le Erhthung der Olefinselektivitdt iiber den betrachteten C-
Zahlbereich.

Es wurden BewertungsgroBen eingefiihrt, die es erlauben, Selek-
tivitdtsmerkmale quantitativ zu erfassen, Wichtig im Zusammen-
hang dieser Arbeit sind diejenigen BewertungsgréBen, die die
Primarselektivitdt, die fiir Matrixkatalysatoren typisch ist
erfassen. Hohe Werte von BWgHt1 und BWgyq,pp, erhdit man mit den
Katalysatoren 100 Fe - 877 Mn und 100 fe - 1073 Mn. Die
Primérse]ektivitﬁt wird belegt durch Werte von 1 bzw. 0,84 fiir
BWgH1 und 82 bzw. 80 fiir BWyy,pr. Die BewertungsgroBe fir die
sekundire Hydrierung BWgy2 liegt fiir diese Katalysatoren bei
1, was bedeutet, daB die sekunddre Olefinhydrierung auch im
hohen C-Zahlbereich unterdriickt ist. B-Olefine entstehen durch
Doppelbindungsverschiebung aus ¢-0Olefinen. Zur Erfassung der
Bindungsisomerisierung wurden die BewertungsgréBen BWoy 1in,prim und
BWg1, isom eingefiihrt.

BWo1,7in.prim betrdgt bei den Versuchen mit 877 Anteilen Man-
gan auf 100 Fe zwischen 93 und 98B, abhdingig von den Versuchs-
bedingungen, BW,1, jsom erreicht fiir diesen Katalysator HWerte
von 1, was eine vollstdndig unterdriickte Isomerisierungsnei-
gung der hoheren a-0lefine bedeutet. D. h. eine denkbare
Readsorption und Reaktion der Olefine findet nicht statt.
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finige Syntheseprodukte mit den Merkmalen der Primédrselektivi-
tdt wurden zur Bestimmung der methylverzweigten Anteile am
Gesamtprodukt der Kohlenwasserstoffe einer Hydrierung zuge-
fiihrt. Anhand der Verteilung wurden nach dem Kettenwachstum-
und -verzweigungsschema vor Pichler, Schulz und Elstner Mo-
dellparameter berechnet. Es wurde dabei gefunden, dafBl 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 Ergdnzung zu den Syntheseversuchen wurden di2 Katalysato-
ren durch Gasadsorptiosmessungen und Hg-Porosimetrie charakte-
risiert. Es wurden auflerdem rasterelektronenmikrospopische
Aufnahmen angefertigt und die Verteilung der Elemente an der
Katalysatoroberfldche mittels Réntgenstrahlmikroanalyse unter-
sucht.

Aus der Tieftemperatur Np-Adsorption wurden die spezifische
Oberfldche, das spezifische Porenvolumen in Poren mit Radien
kleiner 50 nm, der mittlere Porenradius und die Porenradien-
verteilung ermittelt. Eisenoxide besitzen relativ groBe spezi-
.fische Oberfldchen, die durch thermische Behandlung bei 450 OC
und besonders durch die Reduktion verkleinert werden. Durch
Zugabe von A17203 wird die Katalysatorstruktur gegen Sintern
stabilisiert.

Die Ergebnisse der Hg-Porosimetrie zeigen, daB bei Eisen-

Manganoxid-Katalysatoren im Gegensatz zu Efsenkatalysatoren

die Porenradienverteilungen Maxima im Makroporenbereich besit-

zen. Diese groBen Poren erméglichen einen schnelleren Stoff-
transport wiahrend der CO/Hy-Umsetzungen, so daB Primirprodukte

das Katalysatorkorn schneller verlassen kénnen und nicht in

Sekundédrreaktionen umgesetzt werden.
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Die Wasserstoffadsorption dient als relatives MaB fur die
metallische Katalysatoroberfldche (Fe). Mit zunehmendem Man-
gangehalt sinkt die flachenspezifische Ho-Aufnahme, gleichzei-
tig steigt bei den Syntheseversuchen der Gehalt an @¢-Olefinen

im Produkt. Diese Tendenz wird auch bei Dotierung der Kataly-
satoren mit Kalium beobachtet,

CO/Hp~Umsetzungen in den Adsorptionsbiiretten ermdglichten
neben der kinetischen Charakterisierung der Katalysatoren die
Bilanzierung der Kohlenstoffstrome unter Beriicksichtigung der
auf dem Katalysator abgeschiedenen Kohlenstoffmenge sowie die
Charakterisierung der gebrauchten Katalysatoren durch Adsorp-
tionsmessungen an denselben Katalysatorproben.
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Symbolliste

Tir Trocknungstemperatur, ©C
tir Trocknungsdauer, h
Tred Reduktionstemperatur, ©C
tred Reduktionsdauer, h
Grdpeqd Reduktionsgrad, 2 ,
Vi Volumen einer Monoschicht adsorbierten Stickstoffs
(NTP), cm3/g
Ag spezifische Oberfldche, bestimmt nach der BET-Metho-
de, m2/gq
Vp spezifisches Porenvolumen, cm3/g
Rp Porenradius, nm
Rm mittlerer Porenradius, nm
Pads Adsorptionsdiuck, mbar
Po Sdttigungsdruck von Stickstoff bei -196 ©C
Vads Volumen des adsorbierten Gases (NTP), cm3/g
Mma, Fe Massenanteil, bezogen auf Fe
TR Reaktionétemperatur. oC
Pges Reaktionsdruck, bar
RG Raumgeschwindigkeit, Volumenstrom Synthesegas pro
Schittvolumen Katalysator ml « h=1 « mi-1
Teff Effektive Verweilzeit, sec
P M
Teff = Ko P T i
n R
Ha/CO Volumenverhdltnis (NTP) fiir Hp und CO im Synthesegas
Uco Umsatz an Kohlenoxid
UHZ Umsatz an Wasserstoff
App Ausbeute an organischen Verbindungen in der Ampul-

lenprobe, Angabe in Kohlenstoffanteilen, bezogen auf
den C-Eingangsstrom



Ajk

AC02

Tm, CO

Ausbeute an HeiBkondensat, Angabe in Kohlenstoffan-
teilen, bezogen auf den C-Eingangsstrom

Ausbeute an COp, Angabe in Kohlenstoffanteilen,
bezogen auf den C-Eingangsstrom

Geschwindigkeit des CO~Verbrauchs fiir die Bildung
organischer Verbindungen, bezogen auf 1 g Katalysa-

‘tor, ermittelt aus der Gasanalyse (CO - COp Diffe-

renz im Frischgas und Produktgas, MaB der Katalysa-
toraktivitit) ml « min—1 g-1 (NTP)

Molenstrom der Komponente i

Molenbruch der Komponente i

C-Zahl

Anteilige Mole am Gesamtprodukt in 7, bezogen auf
die Summe der organischen Produkte

Anteilige Mole am Gesamtprodukt der Kohlenwasser-
stoffe in %, bezogen auf die C-Zahlfraktion n
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Tabelle A 2: Bedingungen von Trocknung und Reduktion der Kata-

lysatoren vor ihrer Verwendung fiir die Synthese

Versuch{ Kat. Uortrol:hnung” Trockaung im Reduktions- Katalysator- | Reduktionswasser °
Nr, Nr. Reaktorz) bld1ngungsn3) aimuaqe”
T. °C] ¢t h T, °%C | P ber | t. h T. °C P. bar t, h ¢ ®g/g Katalysator
1.1 1 120 24 400 2 0,33 150 - 400 1 4,4 7
1.2 1 120 24 400 2 0,33 150 - 400 1 8.8
1.3 1 120 24 400 2 0.33 150 ~ 400 1 12,2 1"
1.4 1 120 24 400 2 0.33 | 150 - 400 10 8.8 n
2.1 2 120 24 400 2 0.33 150 - 400 10 8,8 24
3. 3 120 24 400 2 0,33 150 - 400 1 8.8 65
3.2 3 120 24 400 2 0,33 150 -~ 400 10 8.8 o9
4.1 4 120 4 400 2 0.33 150 - 400 10 8.8 156
4,2 4 120 24 400 2 0.33 75 - 400 10 8.8 178
5.1 1 120 24 400 2 0.33 | 275 10 5,5 2,515 n
5.2 1 120 24 400 2 0,33 375 10 2,0 2,566 10
6.1 2 120 24 400 2 0,33 | 275 10 5.5 3,580 19
6.2 2 120 24 400 2 0,33 375 10 40 3,345 20
1.1 3 120 24 400 [4 0,33 | 275 10 20,0 3.752 105
1.2 3 120 24 400 2 0.33 315 10 3.5 3,351 109
8.1 4 120 24 400 2 0.33 | 275 10 20 2.728 245
8.2 4 120 24 400 2 0.33 315 10 3,5 2,879 204
-] 5 110 15 400 10 1 325 10 6 2,0185 54
10 6 110 15 400 10 1 325 10 4 2.0846 96
1 7 110 15 400 10 1 325 10 4 1,7827 [Y:]
12 8 110 15 400 10 1 325 10 4 2,0812 53
13 ] 110 15 400 10 1 325 10 4 2,2585 5
14 12 120 15 350 10 24 350 10 48 313N 161
15 14 120 15 350 10 22 350 10 49 3,1801 168
16 15 120 15 350 10 23 350 10 48 2,3590 103
171 15 160 15 350 10 20 350 10 68 2,4206 103
17.2 15 160 15 350 10 20 350 10 70 2,2291 n
7.3 |15 | 60 | 15 350 10 20 380 10 50 2,6556 17
17.4 15 160 15 350 10 20 350 10 69 2.4106 118
17.5 15 160 15 350 10 20 350 [ 72 2,2085 86
18 17 160 1% 450 1 20 350 1 99 - 7717
19 17 160 15 450 1 45 350/450 1 165/48 | 19,912 338
20 22 120 15 350 10 20 350 10 163 2,558 110
21 23 120 15 350 10 20 350 10 65 2,6981 117
22 24 120 15 350 10 20 350 10 n 2.8185 114
23 25 120 15 350 10 20 350 10 0 2. 1472 109
24 26 120 15 350 10 20 350 10 22 2,8558 98
25 27 120 12 350 1.5 |23 350 10 23,5 2,9494 22
26 2?7 160 12 250 10 5 250 10 93 Co | 23,3281 -
- - | - - - - 250 10 16 H | - 29
27 28 120 12 350 4,5 [172.5 350 10 24 2,5385 62
28 32 120 12 350 4,5 |20 350 10 16 2,2308 13
29 27 120 16 375 10 7 375 10 B4 3,3437 27
13 25 160 13 350 10 24 350 10 24 1.7954 22
AN 30 160 18 400 10 20 400 10 20 1,6500 29
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Tabelle A 3: Vorbehandlung und Reaktionsbedingungen von Ver-

such 29 und 26;

Katalysator 27

Versuchs-Nr, 29 26
Vortrocknung!) Tgre 9C 120 160
ttp, h 120 12
Trocknung im Ters ©C 375 250
Reaktor?) P, bar 10 10
RG, h-1 1000 500
Reduktions~- Treds °C 375 250
bedingungen3) P, bar 10 10
tY‘Ed' h 84 93'
116,
RG, h-1 1000 500
Reduktions- mg 217 29
wasser pro g
Kata]ysator4)
Synthese- Tp. ©°C 250, 280 250
bed'ingungen Pges. bar 10 10
RG, k-1 500 500
Ho/CO 1,73 1,66

1) Im Trockenschrank, vor und nach Kaliumdotierung

2) Im Np-Strom (Versuch 29), Ar-Strom (Versuch 26)

3) Versuch 29 mit Hp, Versuch 26 mit CO (93 Stunden) und Hp
(116 Stunden)

4) Bei Hp-Reduktion



16.

Tabelle A 4: Aktivitit und Selektivitit von Katalysator 27:

100 Fe - 560 Mn - 33 K20

Versuchsnummer Nr. 29 26
Versuchs- Tr. ©C 250 250
parameter Pges« bar 10 10

RG 500 500
Ho/CO 1,73 1.66
Umsatzl) Ucg, in 7 19.8 6.5
Ausbeuten App, in Z 5,7 3,2
Acoz. in & 12,9 3,2
Reaktionsge- rfe,COs
schwindigkeit cmd + min=1 . g-1 1,74 0,86
Ketten- Pg,oC, 1 0,69 0,68
wachstum Pg,0C.2 0,78 0,74
NC,inters,1 10,0 9.8
Methan- BWcH 1,38 1,40
selektivitdt
C-Z 11,7 10.7
BHo/p, 1 17.2 13,4
BWo/p, 2 -- --
nC,inters -= -
BWsH1 1,0 0,97
BWgH? 1 1
BHo1,pr 17,2 76,5
B¥o1,%in.prim 95,1 87,1
BHo1, isom 1,02 1,03

1) Umsatz von

Versuch 26 nach 43 Tagen Synthesedauer






