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5.2.4 CO-Belastungsvariation 

Abschließend wurde der Einfluss der CO-Belastung auf das FTS-Verhalten von P_60-Fe/Na/S 
untersucht. Die hierfür durchgeführte Messung ist in zwei Segemente unterteilt. Als unver-
dünnter (U) Betriebszustand wurden die Feed-Einstellungen der CO-Langzeitmessungen 
gewählt. Diese im 24-Stunden-Takt eingeschobenen, unverdünnten Intervalle dienen dem 
direkten Vergleich mit den Langzeitmessungen. Für den verdünnten (V) Betriebszustand wurde 
der Synthesegas-Feed gedrittelt. Durch den Einsatz von Helium wurde die Verweilzeit 
angepasst.  

Auch zu Beginn dieser Messung liegt der CO-Umsatz oberhalb von 90 % (Abbildung 70). Im 
weiteren Verlauf nimmt XCO im Fall der verdünnten Bereiche nur leicht ab. Nach 144 h TOS 
erreicht XCO einen nach wie vor sehr hohen Wert von 86 %. Gleichzeitig verlaufen die Ausbeuten 
an CO und Kohlenwasserstoffen nahezu konstant. Während YCO2,CO im gesamten Reaktions-
verlauf bei 38 bis 40 % liegt. Gleichzeitig nimmt YHC,CO von 54 auf 49 % ab. Somit ist auch für 
diese Messung eine stärkere Abnahme der FT-Aktivität im Vergleich zu RWGS-Aktivität zu 
beobachten. Hinsichtlich des ausgebildeten Produktspektrums sind im Fall der verdünnten 
Bereiche keine signifikanten Änderungen im Reaktionsverlauf zu beobachten. σMet schwankt 
zwischen 12,5 und 13,5 %. Auch der Alkohol-Anteil verbleibt konstant zwischen 6 und 7 %. 
Gleichzeitig liegen die gebildeten Anteile an Paraffinen und Olefinen bei rund 40 bzw. 37 %.  

 

Abbildung 70:  Belastungsvariation unter Verwendung eines unverdünnten (U) CO:H2-Feeds (1:2 mol mol-1) sowie 
eines mit Helium verdünnten (V) CO:H2-Feedgemischs (1:2 mol mol-1). Neben dem Umsatz an CO 
(XCO), der Ausbeute an Kohlenwasserstoffen (YHC,CO) sowie an Kohlendioxid (YCO2,CO) sind die 
Anteile der Stoffklassen (Methan: Met; Paraffine: Par; Olefine: Ole; Alkohole: Alc; Säuren: Aci) an 
der Gesamtheit der Kohlenwasserstoffe (σHC,CO) dargestellt. Versuchsbed.: Kat.: P_60-Fe/Na/S; 
mKat = 0,7472 g + mInert = 3,7672 g; Einfahren bis TOS = 48 h: gemäß Protokoll (Kapitel 5.2.1): ab 
TOS = 48 h: T = 325 °C; p = 30 bar; CO:H2 = 1:2 (mol mol-1); U: nCO = 1,2 mmol min-1; 
VH2 = 53,79 NmL min-1; VCO = 26,90 NmL min-1. V: nCO = 0,4 mmol min-1; VH2 = 17,93 NmL min-1; 
VCO = 9,00 NmL min-1; VHe = 34 NmL min-1.  

Die beschriebenen Beobachtungen spiegeln sich auch im Olefinanteil an der C2-C6-Fraktion 
wider (Abbildung 71). Der Anteil liegt im gesamten Reaktionsverlauf bei 45 bis 47 %. Geich-
zeitig sinkt der α-Wert leicht von 0,61 auf 0,57 ab. Dies korreliert mit dem leicht abnehmenden 
Umsatz an CO.  
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Abbildung 71:  Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α und Olenfinanteil an der C2-C6-Fraktion im Verlauf einer    
CO-Belastungsvariation unter Verwendung eines unverdünnten (U) CO:H2-Feedgemischs 
(1:2 mol mol-1) sowie eines mit He verdünnten (V) CO:H2-Feedgemischs (1:2 mol mol-1). Versuchs-
bedingungen: Kat.: P_60-Fe/Na/S; mKat = 0,7472 g + mInert = 3,7672 g; Einfahren bis TOS = 48 h: 
nach Protokoll (Kapitel 5.2.1): ab TOS = 48 h: T = 325 °C; p = 30 bar; CO:H2 = 1:2 (mol mol-1); U: 
nCO = 1,2 mmol min-1; VH2 = 53,79 NmL min-1; VCO = 26,90 NmL min-1. V: nCO = 0,4 mmol min-1; 
VH2 = 17,93 NmL min-1; VCO = 9,00 NmL min-1; VHe = 34 NmL min-1. 

Um die Ergebnisse der mit unverdünntem Synthesegas aufgenommenen Bereiche der Messung 
besser mit den bisherigen Messungen vergleichen zu können, bietet sich eine direkte 
Gegenüberstellung an. Die Ausbeute an Kohlenwasserstoffen sinkt im Fall der 0,75 g-
Langzeitmessung um durchschnittlich 0,24 % h-1 (Abbildung 72A). Im Vergleich hierzu weist 
die Belastungsvariation eine Abnahme um 0,07 % h-1 auf (Abbildung 72B). 

 

Abbildung 72:  Vergleich eines Langzeitexperiments unter Verwendung eines unverdünnten CO:H2-Feedgemischs 
(1:2 mol mol-1) (A) und der Belastungsvariation unter Verwendung eines unverdünnten (U) CO:H2-
Feedgemischs (1:2 mol mol-1) sowie eines mit Helium verdünnten (V) CO:H2-Feedgemischs 
(1:2 mol mol-1) (B). Neben dem Umsatz an CO (XCO), der Ausbeute an Kohlenwasserstoffen (YHC,CO) 
sowie an Kohlendioxid (YCO2,CO) sind die Anteile der Stoffklassen (Methan: Met; Paraffine: Par; 
Olefine: Ole; Alkohole: Alc; Säuren: Aci) an der Gesamtheit der Kohlenwasserstoffe (σHC,CO) 
dargestellt. Versuchsbedingungen: Kat.: P_60-Fe/Na/S; mKat = 0,5 g; Einfahren bis TOS = 48 h: 
gemäß Protokoll (Kapitel 5.2.1): ab TOS = 48 h: T = 325 °C; p = 30 bar; CO:H2 = 1:2 (mol mol-1); 
nCO = 1,2 mmol min-1; VH2 = 53,79 NmL min-1; VCO = 26,90 NmL min-1.  
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Dies ist ein klarer Beleg für eine verminderte Desaktivierung des eingesetzten Katalysators in 
Folge der geringeren CO-Belastung. Ebenso zeigt sich, dass auch die Verteilung der Produkte 
mit der Desaktivierung korreliert. Mit sinkendem Umsatzgrad sinkt der Anteil an Paraffinen. 
Gleichzeitig steigen die Anteile an Olefinen und Alkoholen an. Weiterhin ist im Rahmen der 
vorliegenden Arbeit eine Zunahme der Eisenpartikelgröße im Vergleich zwischen Ein- und 
Ausbauprobe zu beobachten (Partikelgrößenverteilungen: siehe Anhang Kapitel 8.4.4). Im Fall 
der Belastungsvariation liegt der Mittelwert der Ausbauprobe bei 16 nm. Dies entspricht einem 
Zuwachs von rund 250 %. Im Vergleich hierzu liegen die Mittelwerte der CO-Langzeit-
messungen bei 19 nm (1,5 g-Messung) und 21 nm (0,75 g-Messung), was einer Zunahme um 
290 % bzw. 320 % entspricht. Folglich wird mit steigender CO-Belastung eine stärkere Zu-
nahme der mittleren Fe-Partikelgröße beobachtet. Torres Galvis et al. berichten in ihrer Studie 
an Natrium und Schwefel dotierten Fe/CNT-Systemen von einer direkten Korrelation der Eisen-
carbid-Partikelgröße mit dem Selektivitätsmuster. So nimmt die Selektivität zu kurzkettigen 
Olefinen mit steigender Partikelgröße zu.[153] Weiterhin berichten sie von einer Abnahme der 
Methan-Selektivität, ebenfalls bedingt durch die Zunahme der Eisencarbid-Partikelgröße.[153] 
Dieser Trend ist im Falle der hier gezeigten Messungen nicht zu beobachten.  

 

5.3    Vergleichende Diskussion der Langzeitstudien  

5.3.1 Gegenüberstellung der Langzeitstudien 

Anhand von Abbildung 73A werden die Umsätze an CO und CO2 über den gesamten Reaktions-
zeitraum abgebildet. Hierbei werden ausschließlich Messungen an einer Katalysatormasse von 
1,5 g einbezogen. Eine der drei Messreihen wurde unter Verwendung eines stöchiometrischen 
CO:H2-Gemischs (1:2 mol mol-1) durchgeführt. Die beiden weiteren Versuche erfolgten unter 
Einsatz eines stöchiometrischen (1:3 mol mol-1) bzw. überstöchiometrischen (1:6 mol mol-1) 
CO2:H2-Feedgemischs.  

 

Abbildung 73: Vergleich der Umsätze an CO bzw. CO2 (A) sowie der Selektivitäten zu Kohlenwasserstoffen (B) 
unter Verwendung zweier CO2:H2-Gemische (1:3 und 1:6) sowie eines CO:H2-Gemischs (1:2). 
Versuchsbed.: Kat.: P_60-Fe/Na/S; mKat = 1,5 g + mInert = 3,0 g; Einfahren bis TOS = 48 h: gemäß 
Protokoll (Kapitel 5.2.1): ab TOS = 48 h: T = 325 °C; p = 30 bar; nCOx = 1,2 mmol min-1 (CO2:H2 1:3 
und CO:H2 1:2) bzw. 0,6 mmol min-1 (CO2:H2 1:6).   
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Auffällig ist, dass die Synthesegas-Messung mit einem Einbruch des Umsatzes von 92 % auf 
unter 60 % wesentlich stärker von Desaktivierungsprozessen betroffen ist als die beiden CO2-
Messungen. Während die stöchiometrische CO2-Messung einen nahezu konstanten Umsatz von 
35 % aufweist, verzeichnet die unter H2-Überschuss durchgeführte Messung leichte Einbußen 
von rund 60 % des Startwerts auf 50 %. Beide CO2-Messungen erreichen hinsichtliches des 
Umsatzes einen stationären Zustand. Dies ist im Fall der Synthesegas-Messung nicht zu 
beobachten. Hinsichtlich den in Abbildung 73B gezeigten Selektivitäten zu Kohlenwasserstoffen 
ergeben sich abweichende Beobachtungen. So stellt sich für beide stöchiometrischen 
Messungen, unabhängig von der eingesetzten COx-Komponente, ein Selektivitätsplateu von 
rund 55 % ein. Im Gegensatz hierzu weist der Selektivitätsverlauf der CO2:H2 (1:6)-Messung 
von 50 bis 200 h TOS einen linearen Abfall von 67 auf 47 % auf. Im weiteren Reaktionsverlauf 
flacht auch diese Kurve ab. Oberhalb von 300 h TOS ist das Erreichen eines Plateus zwischen 
40 und 45 % zu erwarten.  

Auch die resultierenden α-Werte (Abbildung 74A) sowie Olefinanteile an der C2-C6-Fraktion 
(Abbildung 74B) weisen klare Trends auf. Mit fortlaufender Reaktionszeit ist für die stöchio-
metrische Synthesegasmessung sowie die überstöchiometrische CO2-Messung ein stetiger Trend 
zur Ausbildung kürzerer Kohlenstoffketten zu beobachten. Beide Messreihen laufen oberhalb 
von 175 h TOS in ein Plateau bei α-Werten von 0,57 bzw 0,40. Im Gegensatz hierzu verläuft 
der α-Wert im Fall der stöchiometrischen CO2-Messung über den gesamten Reaktionszeitraum 
konstant. Dies korreliert mit der Beobachtung, dass für diese Messreihe keine Desaktivierung 
zu verzeichnen ist.  

 

Abbildung 74: Vergleich der Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten α (A) sowie der Olefinanteile an der C2-C6-
Fraktion (B) unter Verwendung zweier CO2:H2-Gemische (1:3 und 1:6) sowie eines CO:H2-Gemischs 
(1:2). Versuchsbed.: Kat.: P_60-Fe/Na/S; mKat = 1,5 g + mInert = 3,0 g; Einfahren bis TOS = 48 h: 
gemäß Protokoll (Kapitel 5.2.1): ab TOS = 48 h: T = 325 °C; p = 30 bar; nCOx = 1,2 mmol min-1 

(CO2:H2 1:3 und CO:H2 1:2) bzw. 0,6 mmol min-1 (CO2:H2 1:6).   

Auffällig ist weiterhin, dass die Olefinanteile für zwei der drei Messreihen in vergleichbaren 
Bereichen verlaufen. Einzig die überstöchiometrische CO2-Messung weist einen stetig 
abnehmenden Trend auf. Dieser ist mit dem hohen Wasserstoff-Partialdruck zu begründen. Im 
Verlauf der beiden weiteren Mesungen ist eine Zunahme des Olefinanteils auf bis zu 55 % zu 
beobachten. Im Fall der Synthesegasmessung korreliert dies mit der Desaktivierung des 
Katalysators. Da sowohl die direkte Ausbildung von Paraffinen aber auch die Folgehydrierung 
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von Olefinen durch Desaktivierung vermindert werden, ist die Bildungsrate der Paraffine 
stärker von diesen Effekten betroffen als die Bildungsrate der Olefine. 

Hinsichtlich der stöchiometrischen CO2-Messung sind keine signifikanten Änderungen zu 
beobachten. Neben einer leichten Zunahme des Methananteils sinken die Anteile von Olefinen 
und Alkoholen leicht. Im Gegensatz hierzu ist im Fall der überstöchiometrischen CO2-Messung 
eine voranschreitende Desaktiverung mit einer Steigerung des Methananteils zu beobachten 
(Abbildung 75A). Alle weiteren Anteile schrumpfen mit zunehmender Reaktionszeit. Hieraus 
folgen zwei Thesen. Zum einen könnte die Methanisierung im Vergleich zu FTS-Aktivität nicht 
bzw. weniger stark von Desaktivierungsprozessen beeinflusst sein. Zum anderen könnten 
verweilzeit- und konzentrationsbedingte Effekte innerhalb des komplexen FTS-Reaktionsnetz-
werks ursächlich für die Beobachtungen sein. Im Fall der Synthesegasmessung liegt der 
gebildete Methananteil über die gesamte Reaktionszeit konstant bei 10 % (Abbildung 75B). 
Gleichzeitig ist eine Abnahme des Paraffinanteils zu beobachten. Dieser geht mit einer 
Steigerung des Olefinanteils einher, was durch den bereits diskutierten Ansteig des 
Olefinanteils der C2-C6-Fraktion zu erwarten war.  

 

Abbildung 75: Vergleich der Kohlenwasserstoffverteilung unter Verwendung zweier CO2:H2-Gemische (1:3 
[ausgefüllt] und 1:6 [schraffiert]) (A) sowie eines CO:H2-Gemischs (1:2) (B) nach 100, 166 und 222 h 
TOS. Versuchsbed.: Kat.: P_60-Fe/Na/S; mKat = 1,5 g + mInert = 3,0 g; Einfahren bis TOS = 48 h: 
gemäß Protokoll (Kapitel 5.2.1): ab TOS = 48 h: T = 325 °C; p = 30 bar; nCOx = 1,2 mmol min-1 

(CO2:H2 1:3 und CO:H2 1:2) bzw. 0,6 mmol min-1 (CO2:H2 1:6).  

 

5.3.2 Literaturvergleich 

Zunächst werden die Ergebnisse der stöchiometrischen CO2-FTS-Langzeitmessung (Abbil-
dung 76A) mit einer Studie von Xu, Zhai et al. (Abbildung 76B) aus dem Jahr 2020 verglichen. 
Die Gruppe setzte einen Co-gefällten Eisenkatalysator mit Natrium-Dotierung bei einem Druck 
von 20 bar und einer Temperatur von 340 °C ein. Die gezeigten Ergebnisse entsprechen dem 
stationären Zustand nach 120 h (diese Arbeit) bzw. 50 h TOS (Xu, Zhai et al.).  

Auffällig ist, dass der von Xu, Zhai et al. verwendete Vollkatalysator relativ betrachtet mit 43 % 
im Vergleich zu rund 30 % den deutlich höheren CO2-Umsatz aufweist. Bezogen auf die 
absoluten Zahlenwerte ergibt sich ein anderes Bild. So ist die pro Mol eingesetztem Eisen 
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umgesetzte Stoffmenge an CO2 mit 7,9 molCO2 molFe
-1 h-1 im Fall von P_60-Fe/Na/S näherungs-

weise doppelt so hoch wie die durch den Fe-Na-Vollkatalysator umgesetzte CO2-Menge von 
4,7 molCO2 molFe

-1 h-1. Dies liegt allen voran am sehr hohen Eisengehalt des Vollkatalysators 
(99,4 Gew.%) im Vergleich zum geträgerten System (10 Gew.%). Weiterhin liegt die 
Selektivität zu CO im Fall von Xu, Zhai et al. mit 15 % bei einem Drittel der mit P_60-Fe/Na/S 
erzielten Selektivität von 47 %. Weiterhin ist die mit 24 % im Vergleich zu 1,5 % deutlich 
höhere Selektivität des Vollkatalysators zu C5+-Produkten auffällig. Eine mögliche Erklärung ist 
die Dotierung mit Natrium im Fall von Xu, Zhai et al.. Es ist literaturbekannt, dass diese das 
Kettenwachstum unterstützt. Ursächlich hierfür ist der Elektronentransfer vom aufgebrachten 
Natrium bzw. Na2O zur Fe5C2-Phase, der aktiven Spezies der FTS. Die Erhöhung der Elektronen-
dichte an diesen aktiven Zentren erleichtert die Dissoziation von CO-Molekülen. Gleichzeitig 
wird die Hydrierung der adsorbierten Spezies zu Methan unterdrückt.[71] Auch in der 
vorliegenden Arbeit wird der Katalysator mit Natrium dotiert. Durch die Zugabe von Schwefel 
werden zusätzlich Kettenabbrüche beispielsweise via β-Hydrideliminierung begünstigt.[13] 
Deutlich wird dies vor allem durch das Verhältnis zwischen C2-C4- und C5+-Fraktion. Dieses liegt 
im Fall des P_60-Fe/Na/S Katalysators bei 20, wohingegen Xu, Zhai et al. einen Wert von rund 
1,5 erzielen.  

 
Abbildung 76: Vergleich eines CO2-Langzeitexperimentes (A) mit einer Veröffentlichung von Xu et al. (B).[71] Die 

Auftragungen zeigen die relativen Umsätze an CO2, die Selektivitäten zu den einzelnen Produkt-
klassen, die Olefin-zu-Paraffin-Verhältnisse sowie die absolut umgesetzten Mengen an CO2. Bed. 
Xu et al.: Kat: Fe-Na-Vollkatalysator; T = 340 °C; p = 20 bar; TOS = 50 h; Vergleichsbed.: Kat: P_60-
Fe/Na/S; mKat = 1,5 g + mInert = 3,0 g; T = 325 °C; p = 30 bar; TOS = 120 h; nCO2 = 1,2 mmol min-1; 
CO2:H2 1:3 mol mol-1.  

Neben der CO2-FTS wurde im Rahmen der vorliegenden Arbeit auch die katalytische Aktivität 
der Ruß-geträgerten Systeme unter Verwendung von Synthesegas betrachtet. Nachfolgend 
werden diese Ergebnisse mit zwei Studien von Asami et al. und Oschatz et al. verglichen. 
Zunächst werden die Ergebnisse dieser Arbeit (Abbildung 77A) und die Studie von Asami et al. 
an Fe-Cu-Mn/Aktivkohle-Katalysatoren (Abbildung 77B) gegenübergestellt. Hierbei wählte die 
Gruppe eine Eisenbeladung von 50 Gew.-%.[72] Nach 100 h TOS bei 300 °C und 21 bar ver-
zeichnet die Gruppe CO-Umsätze oberhalb von 95 %. Hinsichtlich des Selektivitäsmusters ist 
auffällig, dass beide Katalysatorsysteme einen identischen Methananteil von 10 % produzieren. 
Auch die Summe der Olefine im Kettenlängenbereich von C2-C6 ist mit rund 40 % vergleichbar. 
Im Gegensatz hierzu ergeben sich hinsichtlich der C2-C6-Paraffine sowie der höherkettigen 
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Produkte (C7+) deutliche Unterschiede. So ist der Anteil der C7+-Produkte im Fall von 
Asami et al. mit 43 % dreimal so hoch wie der durch P_60-Fe/Na/S erzielte Anteil von 13 %. 
Die Tendenz zur Bildung längerer Kohlenstoffketten ist zum einen durch die um 25 °C 
niedrigere Reaktionstemperatur zu begründen. Gleichzeitig verzichten Asami et al. auf die 
Dotierung mit Schwefel, dessen Auswirkungen auf das Selektivitätsmuster bereits umfassend 
beschrieben wurden. Ein letzter Unterschied ergibt sich im Hinblick auf die gebildeten Alkohole. 
Für P_60-Fe/Na/S ist ein Alkoholanteil von über 16 % zu beobachten. Im Fall der Studie von 
Asami et al. wird diese Produktklasse nicht aufgeführt. 

 
Abbildung 77: Vergleich eines CO-Langzeitexperimentes (A) mit einer Veröffentlichung von Asami et al. (B).[72] 

Die Auftragungen zeigen die Anteile der verschiedenen Produktklassen an der Gesamtheit der 
gebildeten Kohlenwasserstoffe bei CO-Umsätzen größer als 90 %. Bed. Asami et al.: Kat: Fe-Cu-
Mn/AC; T = 300 °C; p = 21 bar; TOS = 100 h, Belastung: 2 gKat. h-1 molCO-1. Vergleichsbed.: Kat.: P_60-
Fe/Na/S; 1,5 g mKat = 1,5 g + mInert = 3,0 g; T = 325 °C; p = 30 bar; nCO = 1,2 mmol min-1; CO:H2 
1:2 mol mol-1.  

 
Abschließend wird eine Studie von Oschatz et al. betrachtet. Diese stellt die Grundlage der im 
Rahmen der vorliegenden Arbeit etablierten Katalysatorpräparation dar. Neben den absoluten 
CO-Umsätzen (RV,CO,Fe) enthält Abbildung 81A Daten zur gemittelten Eisenpartikelgröße vor 
und nach der Reaktion. Hierbei werden die Messungen unter Verwendung von 0,75 g und 1,5 g 
Katalysator zum Vergleich herangezogen. Oschatz et al. beobachten unter Verwendung von 1 g 
Fe/CMK-3 nach 100 h TOS eine RV,CO,Fe von 1,6 · 10-4 molCO gFe

-1 s-1.[14] Das im Rahmen dieser 
Arbeit getestete System erreicht nach 100 h TOS abhängig von der eingesetzten Katalysator-
masse RV,CO,Fe-Werte von 1,4 · 10-4 bzw. 2,1 · 10-4 molCO gFe

-1 s-1. Somit ist die katalytische 
Aktivität des auf Industrieruß geträgerten Katalysators identisch mit den Katalysatoren auf Basis 
der nanoporösen Kohlenstoffmodellsubstanz CMK-3. Die durchschnittliche Fe-Partikelgröße der 
Katalysatoren liegt zu Beginn bei 5,6 nm (CMK-3-Fe/Na/S) bzw. 6,5 nm (P_60-Fe/Na/S). Im 
Reakionsverlauf ist ein Partikelwachstum auf im Mittel 25 nm im Fall von Oschatz et al. sowie 
19 bzw. 21 nm für die im Rahmen dieser Arbeit getesteten Systeme zu verzeichnen.[14] Somit 
zeigt sich eine vergleichbare Zunahme der mittleren Eisenpartikelgröße Hierbei gilt es 
hervorzuheben, dass die Fe-Partikelgröße durch Oschatz et al. nach 100 h TOS bestimmt wurde. 
Die beiden Messungen an P_60-Fe/Na/S wurden nach 166 bzw. 222 h TOS betrachtet. 
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Abbildung 78: Vergleich eines CO-Langzeitexperiments  mit einer Veröffentlichung von Oschatz et al..[14] Die Auf-
tragung zeigt die Ausbeute an Kohlenwasserstoffen sowie die Anteile der verschiedenen Produkt-
klassen an der Gesamtheit der gebildeten Kohlenwasserstoffe. Bed. Oschatz et al.: Kat.: CMK-3-
Fe/Na/S; mKat = 1 g; T = 340 °C; p = 10 bar; TOS = 100 h; CO:H2 1:2 mol mol-1; GHSV = 3600 h-1. 
Vergleichsbed.: Kat.: P_60-Fe/Na/S; mKat = 1,5 g + mInert = 3,0 g; T = 325 °C; p = 30 bar; TOS = 100 h; 
nCO = 1,2 mmol min-1; CO:H2 1:2 mol mol-1. 

Alle drei Messreihen erreichen vergleichbare Methananteile zwischen 10 und 14 % 
(Abbildung 78B). Leichte Unterschiede ergeben sich hinsichtlich des Anteils der C2-C4-Olefine. 
Das Zielprodukt der FTO besitzt im Fall von Oschatz et al. nach 100 h TOS einen Anteil von 
57 % an den gebildeten Kohlenwasserstoffen.[14] Im Fall von P_60-Fe/Na/S liegt dieser Anteil 
bei maximal 40 %. Jedoch gilt es zu beachten, dass im Rahmen dieser Arbeit zusätzlich ein 
Alkoholanteil von größer 10 % gebildet wird. Diese Produktklasse findet in der Veröffentlichung 
von Oschatz et al. keine Erwähnung. Auch bezogen auf die Anteile der C2-C4-Paraffine sowie die 
C5+-Produkte ergeben sich Abweichungen von unter 10 %. Somit sind auch die Anteile der 
einzelnen Produktklassen an der Gesamtheit der gebildeten Kohlenwasserstoffe gut in 
Übereinstimmung zu bringen. Zusammenzufassend ist festzuhalten, dass es im Rahmen der 
vorliegenden Arbeit gelungen ist, ein Fe/C-System auf einem im technischen Maßstab 
verfügbaren Material zu präparieren, welches eine vergleichbare FT-Aktivität sowie Selektiviät 
zu kurzkettigen Olefinen aufweist, wie ein auf einer Kohlenstoff-Modellsubstanz präparierter 
Katalysator.  
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6 Zusammenfassung  

Die vorliegende Arbeit beschäftigte sich mit der Fischer-Tropsch-Synthese zu kurzkettigen 
Olefinen an Eisenkatalysatoren geträgert auf Carbon Black und dotiert mit Schwefel- und 
Natrium. Die wichtigsten Kernaspekte sind nachfolgend zusammengefasst.  
 
Charakterisierung der Urruße 
 
Zunächst galt es, die eingesetzten Industrieruße hinsichtlich ihrer Struktur, Textur, Porosität 
und Oberflächenbeschaffenheit zu charakterisieren. Die mittels dynamischer Lichtstreuung 
bestimmte Primärpartikelgröße sinkt von Printex G über Printex 35 bis Printex 90 von 51 auf 
14 nm. Entgegengesetzt hierzu verläuft die mittels N2-Physisorption bestimmte spezifische 
Oberfläche. Sie steigt mit sinkender Primärpartikelgröße. Alle fünf untersuchten Ruße weisen 
Makroporosität auf. Printex 85 und Printex 90 ist zudem Meso- und Mikroporosität 
zuzuschreiben. Auch hinsichtlich des Verzweigungsgrades ergeben sich Unterschiede. 
Printex 35 und Printex 85 besitzen die linearste Sturktur wohingegen die Aggregate von 
Printex 60 den höchsten Verzweigungsgrad aufweisen. Bezogen auf die Zusammensetzung 
sowie die Oberflächenfunktionalisierung sind kaum signifikante Unterschiede zu beobachten. 
Alle Ruße bestehen zu mindestens 97 % aus Kohlenstoff.  
 
Etablierung einer Präparationsroute und Charakterisierung der hergestellten Katalysatoren 
 
Im Anschluss an die Charakterisierung der Ruße wurde eine Präparationsroute von Schwefel- 
und Natrium-dotierten Eisenkatalysatoren auf Carbon Black in Anlehnung an Oschatz et al. 
etabliert. Anhand von ICP-OES-Daten wurde die Reproduzierbarkeit der Route belegt. Es 
resultiert eine schmale Verteilung von Eisenoxidnanopartikeln mit Standardabweichungen von 
maximal 2 nm. Die Mittelwerte der Partikelgrößenverteilung liegen hierbei im Bereich zwischen 
3,7 und 7,5 nm. Bei den aufgebrachten Eisenspezies handelt es sich um Fe3O4/FeO-Mischungen. 
Es ergeben sich unterschiedliche Auswirkungen auf die Struktur der präparierten Katalysatoren. 
Während die spezifische Oberfläche von P_G-Fe/Na/S und P_35-Fe/Na/S in Folge der Metall-
beladung im Vergleich zum Urruß zunimmt, bleibt sie für P_60-Fe/Na/S konstant. P_85-
Fe/Na/S und P_90-Fe/Na/S verzeichnen Abnahmen der SSABET. Für das Porenvolumen sind 
identische Trends zu beobachten. Die mittels H2-TPR bestimmten Reduktionspeaks liegen für 
alle Systeme im Temperaturbereich von 353 bis 388 °C. Gleichzeitig ergeben CO-Chemi-
sorptionsmessungen für P_60-Fe/Na/S und P_90-Fe/Na/S im Vergleich zu den weiteren 
Systemen signifikant höhere CO-Aufnahmen.  
 

Trägervariation 
 
Anhand von CO2-FTS-Messungen wurde in der Folge die Eignung der Katalysatoren hinsichtlich 
des Einsatzes als FTS-Katalysator untersucht. Die auf Printex G, 35 und 85 geträgeten Systeme 
weisen nahezu ausschließlich katalytische Aktivität in Richtung der RWGS-Reaktion auf. Mit 
Kohlenwasserstoffausbeuten von 7 % und weniger sind sie nicht als Trägermaterial für FTS-
Katalysatoren geeignet. P_90-Fe/Na/S und P_60-Fe/Na/S erreichen CO2-Umsätze von über 
30 % sowie die höchsten Ausbeuten an Kohlenwasserstoffen. Da P_60-Fe/Na/S den höchsten 
Olefin- sowie den geringsten Methananteil erzielt, handelt es sich hierbei um das am besten 
geeignete System. Somit erweist sich die Kombination aus einem hohen Verzweigungsgrad des 
Rußes und einer moderaten spezifischen Obfläche im Bereich von 150 m2 g-1 sowie einer 
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makroporösen Sturktur als erstrebenswert. Alle Folgemessungen wurden an P_60-Fe/Na/S 
durchgeführt. 

Auch die Ausbauproben nach der CO2-FTS wurden im Rahmen dieser Arbeit charakterisiert. 
Aus N2-Physisorptionsuntersuchungen folgt, dass sich während 30 h TOS keine signifikanten 
Änderungen der Textur ergeben. XRD-Messungen der Ausbauproben geben durch deutlich 
schmalere Fe3O4-Reflexe Hinweise auf gestiegene Eisenpartikelgrößen. Anhand von TEM-
Bildern der ausgebauten Katalysatoren ist für alle Systeme ein ausgeprägtes Wachstum der 
Eisenpartikel nachweisbar. Die Zunahme korreliert zum einen mit der katalytischen Aktivität. 
Höhere CO2-Umsätze führen zu einem erhöten Partikelwachstum. Im Fall von P_60-Fe/Na/S 
ist ein Zuwachs um 300 % auf durchschnittlich 26 nm zu verzeichnen (Vgl. P_35-Fe/Na/S: 44 % 
Zuwachs auf 10 nm). Zum anderen sind kleinere Ausgangspartikel stärker von Wachstums-
prozessen betroffen (P_90-Fe/Na/S: Zuwachs um 350 %). Auch die Breite der Verteilung nimmt 
mit einer Standardabweichung von maximal 9 nm (P_60-Fe/Na/S) deutlich zu.  
 

Variation der Prozessparameter (CO2-FTS) 

Um eine weitere Wissenslücke hinsichtlich kohlenstoffgeträgerter Eisenkatalysatoren zu 
schließen wurden T-, p- und τ-Variationen durchgeführt.  

Temperaturvariation 

Mit steigender Temperatur steigen sowohl der CO2-Umsatz auf bis zu 44 % sowie der Anteil an 
gebildeten Olefinen auf bis zu 39 %. Gleichzeitig sinkt der Anteil an gebildeten Paraffinen. 
Bezogen auf die C2-C6-Fraktion steigt der Olefinanteil von 22 auf 50 %. Somit ist mit steigender 
Temperatur von einer zunehmenden Tendenz zum Kettenabbruch via β-Hydrideliminierung 
auszugehen. Weiterhin ist eine abgeschwächte Tendenz zur Readsorption von Olefinen mit 
anschließender Folgehydrierung zu Paraffinen zu beobachten.  

Druckvariation 

Mit steigendem Druck sinkt der relative CO2-Umsatz von 38 auf 33 %. Gleichzeitig sinkt YKW,CO2 
um ein Drittel. YCO,CO2 steigt um die Hälfte. In absoluten Zahlen nimmt sowohl die Verbrauchs-
rate an CO2 (RV,CO2,Fe) als auch die Bildungsrate an Kohlenwasserstoffen aus CO2 (RB,HC,CO2,Fe) 
zu. Dies ist bedingt durch den höheren Partialdruck und den daraus resultierenden höheren 
Bedeckungsgrad der Oberfläche. Hierbei steigt RV,CO2,Fe stärker an als RB,HC,CO2,Fe. Die Zunahme 
des Bedeckungsgrades wirkt sich daher stärker auf die Shift-Reaktion als auf die FTS-Aktivität 
aus. Mit steigendem Druck sinkt die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit α leicht. Gleichzeitig 
steigen die gebildeten Anteile an Olefinen und Alkoholen in Summe an. Der Paraffinanteil sinkt 
im selben Maße. In Folge der beschriebenen Steigerung des Bedeckungsgrades der Oberfläche 
mit CO/CO2 nimmt die Tendenz zur Readsorption bereits gebildeter Produkte ab. Somit sinkt 
die Wahrscheinlichkeit für Folgereaktionen. Zudem werden vermehrt Oxygenate nach dem 
Enol-/ Kondensationsmechanismus gebildet, wofür ein zusätzliches, adsorbiertes CO-Molekül 
notwendig ist.  

Verweilzeitvariation 

Mit abnehmder Verweilzeit sinkt XCO2 von 39 auf 32 %. Eine Verfünffachung des Eingangs-
stromes an CO2 führt zu einer Vervierfachung von RV,CO2,Fe. Gleichzeitig verdreifacht sich die 
RB,HC,CO2,Fe. Dementsprechend steigt die absolute Rate der Fischer-Tropsch-Reaktion langsamer 
an als die der Shift-Reaktion. α bleibt unverändert, woraus folgt, dass das Kettenwachstum im 
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betrachteten Bereich unabhängig von der Verweilzeit abläuft. Gleichzeitig steigt der Olefin-
anteil an der C2-C6-Fraktion mit abnehmender Verweilzeit von 22,5 auf 34,5 %. In Folge der 
höheren Strömungsgeschwindigkeit sinkt demnach die Tendenz zur Readsorption gebildeter 
Produkte und somit von Folgereaktionen.  
 

Untersuchungen der Langzeitstabilität unter variablem Feed 

Auch die Auswirkungen verschiedener Feedzusammensetzungen auf C-geträgerte Eisen-
katalysatoren waren bisher weitestgehend unbekannt. Zur Untersuchung dieser wurde im 
Rahmen der vorliegenden Arbeit ein kontinuierlich betriebener FTS-Versuchsstand welcher 
Dauerversuche (z.B. bis 300 h TOS) erlaubt, geplant, aufgebaut und in Betrieb genommen. Mit 
Hilfe dieses Versuchsstandes ist es möglich, Versuche unter variablen Feedbedingungen 
(Prozessgase: He, H2, CO, CO2) im Druckbereich bis 35 bar bei bis zu 400 °C durchzuführen. 
Weiterhin wurde eine in großen Teilen automatisierte Auswertungsroutine implementiert. In 
Folge einer erfolgreichen Validierung des Versuchsstandes wurde ein einheitliches Einfahr-
protokoll entwickelt. Neben der Reduktion des Katalysators direkt im Reaktor umfasst dieses 
Protokoll eine 48-stündige Einfahrphase. Diese mindert die Ausbildung von hot spots zu 
Reaktionsbeginn und liefert einheitliche Startbedingungen für sämtliche nachfolgenden 
Untersuchungen.  

Stöchiometrische CO2-FTS 

Unter stöchiometrischem Feed (CO2:H2 1:3 mol mol-1) ist über die gesamte Reaktionszeit von 
120 h TOS ein konstanter CO2-Umsatz von 30 % zu beobachten. Auch YKW,CO und YCO2,CO bleiben 
mit 16 bzw. 14 % weitestgehend konstant. Zwischen 80 und 100 h TOS ist ein Anstieg des 
gebildeten Methananteils von 22 auf 38 % zu verzeichnen. Alle weiteren Anteile bleiben 
unverändert. Es ist somit keine signifikante Desaktivierung des Katalysators zu verzeichnen.   

CO2-FTS im H2-Überschuss 

Durch Verwendung eines überstöchiometrischen H2-Anteils im Feed (CO2:H2 1:6 mol mol-1) 
wird zu Beginn ein CO2-Umsatz von 57,5 % erreicht, der bis zum Erreichen von TOS = 285 h 
auf 47 % sinkt. Mit sinkendem Umsatz nimmt die Selektivität zu Kohlenwasserstoffen um ein 
Drittel ab. Somit ist der Effekt von Desaktivierungsprozessen auf die FT-Aktivität stärker zu 
beobachten als im Fall der Shift-Aktivität des Katalysators. Dies spiegelt sich vor allem in den 
mittels RV,CO2,Fe und RB,HC,CO2,Fe dargestellten, absoluten Verbrauchs- und Bildungsraten wider. 
Gleichzeitig ist eine Verdopplung des Methananteils zu beobachten. Somit ist die Sabatier-
Reaktion aus CO und CO2 bei höheren H2-Partialdrücken bevorzugt. Dies zeigt sich auch im 
abnehmenden α-Wert.  

Synthesegasmessungen mit variierender Katalysatormasse 

Beide Synthesegasmessungen (CO:H2 1:2 mol mol-1) erreichen zu Beginn einen CO-Umsatz von 
größer als 90 %. Während XCO im Fall der 1,5 g-Messung bis zu TOS = 112 h stationär verläuft, 
setzt im Fall der 0,75 g-Messung die Desaktivierung direkt ein. Im weiteren Reaktionsverlauf 
nimmt der CO-Umsatz beider Messungen leicht ab. Auch bezüglich der absoluten Verbrauchs-
raten an CO sowie Bildungsraten an CO2 sind die Resultate vergleichbar. Somit zeigen beide 
Messungen, dass der Verlust an FT-Aktivität im Vergleich zur Shift-Aktivität in größerem 
Ausmaß zu beobachten ist. Hinsichtlich der gebildeten Produkte ergeben sich im Fall der 1,5 g-
Messung folgende Beobachtungen. Im stationären Zustand (bis TOS = 112 h) weisen die 
Bildungsraten von Methan sowie der Säuren und Alkohole keine Veränderungen auf. Die 
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sinkende Bildungsrate der Paraffine spricht in Kombination mit der steigenden Olefin-
Bildungsrate für einen Wasserstoffmangel in der Gasphase. Ab TOS = 112 h sinkt auch die 
Olefin-Bildungsrate. Anhand von σHC,CO-XCO-Auftragungen wird deutlich, dass sinkende CO-
Umsätze zu höheren Anteilen an Olefinen und Alkoholen sowie geringeren Anteilen an 
Paraffinen führen. Da sowohl der Kettenaufbau als auch die Folgehydrierung von Olefinen zu 
Paraffinen an den gleichen aktiven Zentren ablaufen, ist die Ausbildung von Paraffinen 
verstärkt von Desaktivierungsprozessen betroffen. Der Methananteil bleibt über den gesamten 
Umsatzbereich konstant. 

CO-Belastungsvariation 

Zur Aufklärung des Einflusses der CO-Belastung auf die Langzeitstabilität des Katalysators 
wurde eine Belastungsvariation durchgeführt. Hierbei wurde in 24-Stunden-Abschnitten das 
verdünnte Reaktionsgas durch unverdünntes Synthesegas ersetzt.  

Durch die verminderte CO-Belastung wird die Desaktivierung des Katalysators deutlich 
abgeschwächt. Die Ausbeute an Kohlenwasserstoffen sinkt unter der geringeren Belastung mit 
einer Rate von 0,07 mol.% h-1. Bezogen auf die Kontrollpunkte mit höherer Belastung sinkt sie 
um 0,11 mol.% h-1. Die vergleichbare CO-Langzeitmessung verzeichnet einen Ausbeuteverlust 
um 0,24 mol.% h-1. Gleichzeitig sind zu den Langzeitmessungen vergleichbare Auswirkungen 
des sinkenden CO-Umsatzes auf das gebildete Produktspektrum zu beobachten.  
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8 Anhang 

8.1    Abkürzungsverzeichnisse Fließbilder 

Tabelle 6: Abkürzungsverzeichnis des Fließbildes der HP-FT-Apparatur.  

Abkürzung Erklärung 

3WH 3-Wege-Hahn 
 ASH Absperrhahn 

B Behälter 
C Converter / Reaktor 

DM Druckminderer 
F Filter 

FIR Flussanzeige und -registrierung 
K Kompressor 

MV Magnetventil 
NV Nadelventil 
PI Druckanzeige 

PIC Druckanzeige und -kontrolle 
QIR / PIR Qualitäts-/ Druckanzeige und -registrierung 

RV Rückschlagventil 
TIC Temperaturanzeige und -kontrolle 
ÜV Überströmventil 
WF Waschflasche 

 

Tabelle 7: Abkürzungsverzeichnis des Fließbildes der LP-FT-Apparatur.  

Abkürzung Erklärung 

3WH 3-Wege-Kugelhahn 
 FV Federbelastetes Ventil 

MV Magnetventil 
NV Nadelventil 
RV Rückschlagventil 

R-AV Regulier- und Absperrventil 
ÜV Überströmventil 

ASH Absperrhahn 
HWA Heißwachsabscheider 
WF Waschflasche 
CF Corioliskraft-Messer (Cori Flow) 
PI Druckanzeige 

PIC Druckregler mit Anzeige 
PIR Druckanzeige und – registrierung 
FI Durchflussanzeiger 

TIC / FIC Temperatur- / Durchflussregler mit Anzeige 
QIR Qualitätsanzeige und -registrierung 
MFC Massendurchflussregler 

F Filter 
DM Druckminderer 
C Reaktor   
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8.2    Chemikalien, Gase und Katalysatorpräparation 

Tabelle 8: Reinheiten und Hersteller der eingesetzten Gase. 

Gas Reinheit Hersteller 

H2 5.0 Westfalen 
CO 4.7 Air Liquide 
CO2 4.5 Westfalen 

H2/CO2 3:1 mol mol-1 Prüfgas Westfalen 
N2 5.0 Linde 
He 5.0 Westfalen 

Tabelle 9: Reinheiten und Hersteller der eingesetzten Prüfgase. 

Gas Reinheit Konzentration / % mol mol-1 Hersteller 

CO in He 2.0 (CO) 4.6 (He) 2  / 4  Westfalen 
CO2 in He 3.0 (CO2) 5.0 (He) 2 / 4 Westfalen 

n-Alkane in He 2.5 (Methan, Ethan, Propan)   
2.0 (Butan,Pentan)                  

4.6 (He) 

0,995 (Methan)                     
0,993 (Ethan)                       

1,790 (Propan)                    
0,965 (Butan)                      
0,981 (Pentan) 

Air Liquide 

1-Alkene in He 3.0 (Ethen)                              
2.5 (Propen)                            
2.6 (Buten)                             

n.a. (Penten)                           
4.6 (He) 

0,981 (Ethen)                      
0,956 (Propen)                    
0,956 (Buten)                      
1,050 (Penten) 

Air Liquide 

C4-Schnitt 2.5 (Butadien-1,3)                   
2.0 (Butan)                              

2.6 (Buten-1)                           
2.4 (cis-/ trans-Buten-2)           

2.5 (Isobutan)                         
2.8 (Isobuten)                         

4.6 (He) 

 0,971 (Butadien-1,3)           
0,985 (n-Butan)                         
0,972 (Buten-1)                           

0,958 (cis-Buten-2)                  
0,970 (trans-Buten-2)              

0,939 (Isobutan)                 
0,941 (Isobuten) 

Air Liquide  

Tabelle 10: Zur Katalysator-Präparation eingesetzte Chemikalien. 

Chemikalien Reinheit Molmasse / g mol-1 Hersteller 

Eisen(II)sulfat Heptahydrat 99+ % 278,00 Acros Organics 
Ammoniumeisen(III)citrat 16,5-18,5 % Fe 261,97 Acros Organics 
Tri-Natriumcitrat Dihydrat 99+ % 258,07 Fisher Chemicals 

Wasser (Deionisiert, Reverse Osmose) Deionisiert 18,02 VWR 

Tabelle 11: Auflistung der Porenvolumina.  

Ruß DFT Pore vol. / mL g-1 IWI-Volumen pro Schritt / mL 

Printex G 0,062 0,186 
Printex 35 0,156 0,468 
Printex 60 0,196 0,588 
Printex 85 0,473 1,419 
Printex 90 0,675 2,025 

Tabelle 12: Einwagen Katalysatorsynthese. 

Komponente P_G P_35 P_60 P_85 P_90 

Ruß / g 3,0005 3,0001 3,0007 3,0018 3,0004 
Ammoniumeisencitrat / g 1,7866 1,7867 1,7849 1,7872 1,7878 

Eisensulfat / g 0,0260 0,0259 0,0263 0,0261 0,0265 
Natriumcitrat / g 0,0384 0,0386 0,0389 0,0384 0,0384 
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8.3    Analytik-Parameter und Kalibrierung 

Tabelle 13: GC-Parameter der HP-FT-Messmethode. 

Säulen 

Name Hersteller L / m ID / mm Filmdicke / µm 

Rtx-1 Restek 30 0,32 1,5 

Rt-QS-BOND PLOT Restek 30 0,32 10 

Vorderer Einlass 

T / °C pStart / kPa Modus Trägergas Gesamtfluss mL min-1 

240 130,7 splitlos Helium 5,05 

Hinterer Einlass 

T / °C pStart / kPa Modus Trägergas Gesamtfluss mL min-1 

240 174,3 split (10:1) Helium 45,5 

Druckprogramm hinterer Einlass 

p / kPa t / min Druckrate / kPa min-1 

174,3 0 - 
174,3 8 10 
250 25,57 - 
250 40 - 

Vorderer + Hinterer Detektor (FID 1+2) 
T / °C 

280 

Ofenprogramm 
T / °C t / min Temperaturrate / °C min-1 

40 0 - 
40 13 10 

250 27 - 
250 50 - 

Ventilprogramm 
t / min Ventil 1 Ventil 2 

0 „OFF“ „ON“ 
6,2 „ON“ „OFF“ 

 

Abbildung 79:  Druck(I)- und Temperatur(II)-Programm der HP-FT GC-Methode.   
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Abbildung 80: HP-FT GC-Signale von Alkankomponenten in FID 1 und 2. 

 

Abbildung 81: HP-FT GC-Signale von Alkenkomponenten in FID 1 und 2. 

 

Abbildung 82: HP-FT GC-Signale von Alkoholkomponenten in FID 1 und 2. 
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Abbildung 83: HP-FT GC-Signale von Säurekomponenten in FID 1 und 2. 

 

Tabelle 14: IR-Parameter der HP-FT-Messmethode. 

Gerät 
Gerätetyp Messzelle Software Messart T / ° 

Alpha FT-IR 7 cm Gas Cell Opus 7.5 Absorbanz 195 

Hintergrundmessung 
Messungen Scans pro Messung Auflösung / cm-1 Wellenzahlbereich / cm-1 Probengas 

1 120 - 4000-500 N2 fließend 

Probenmessung 
Messungen Scans pro Messung Auflösung / cm-1 Wellenzahlbereich / cm-1 Probengas 

5 60 2 4000-500 Probe, stehend 

 

 

Abbildung 84: FT-IR-Spektrometer und Beispielchromatogramm mit markierten H2O, CO und CO2 Wellenzahl-
bereichen.  
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Tabelle 15: GC-Parameter der LP-FT-Messmethode.  

Säulen 

Name Hersteller Länge / m Innendurchmesser / mm Filmdicke / µm 

Rtx-1 Restek 30 0,32 1,5 

Rt-QS-BOND PLOT Restek 30 0,32 10 

Rt-Alumina BOND/MAPD Restek 30 0,32 5 

Vorderer / Hinterer Einlass 

T / °C pStart / kPa Modus Trägergas Gesamtfluss mL min-1 

250 138 / 140 Splitlos / split 2:1 Helium 5,1 / 10,7 

Druckprogramm Hinterer Einlass 

p / kPa t / min Druckrate / kPa min-1 

140 0 - 
140 8 5 
250 33 - 
250 50 - 

Vorderer Detektor (WLD) 
T / °C Referenzfluss / mL min-1 Makeupfluss / mL min-1 Modus 

280 20 7 Konstanter Makeupfluss 

Hinterer Detektor (FID) 
T / °C H2-Fluss / mL min-1 Luftfluss / mL min-1 Makeupfluss / mL min-1 

280 30 200 12,4 

Ofenprogramm 
T / °C t / min Temperaturrate / °C min-1 

40 0 - 
40 13 10 

250 27 - 
250 50 - 

Ventilprogramm 
t / min Ventil 1 Ventil 2 

0 „OFF“ „ON“ 
3,2 „ON“ „OFF“ 

  

Abbildung 85:  Druck(I)- und Temperatur(II)-Programm der LP-FT GC-Methode.  
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Tabelle 16: LP-FT Retentionszeiten der im FID detektierten Komponenten.   

# Komponente TRet  / min 

1 Methanol 3,934 
2 1-Buten 4,846 
3 Butan 5,264 
4 cis-2-Buten 5,714 
5 Trans-2-Buten 6,476 
6 Ethanol 7,280 
7 Essigsäure 9,681 
8 Penten 10,002 
9 Pentan 12,312 

10 Penten 13,019 
11 Propanol 16,401 
12 Hexen 17,595 
13 Hexan 20,352 
14 Hexen 21,187 
15 Butanol 22,995 
16 Propansäure 23,184 
17 Hepten 23,541 
18 Heptan 25,268 
19 Hepten 26,619 
20 Pentanol 26,975 
21 Butansäure 27,150 
22 Octen 27,475 
23 Octan 28,362 
24 Octen 28,683 
25 Hexanol 29,234 
26 Pentansäure 29,559 
27 Nonen 29,587 
28 Nonan 30,540 
29 Nonen 31,111 
30 Heptanol 31,415 
31 Decen 31,736 
32 Decan 31,901 
33 Decen 32,265 
34 Undecen 33,443 
35 Undecan 34,085 
36 Undecen 35,132 
37 Dodecen 35,401 
38 Dodecan 35,913 
39 Dodecen 38,134 

 

Tabelle 17: LP-FT Retentionszeiten der im WLD detektierten Komponenten.   

# Komponente tRet  / min 

1 CO 4,450 
2 Methan 4,546 
3 CO2 4,925 
4 Ethen 5,585 
5 Ethan 6,166 
6 Propen 15,292 
7 Propan 16,164 
8 Wasser 16,470 
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Abbildung 86: LP-FT GC-Kalibriergerade CO (links) und CO2 (rechts). 
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Abbildung 87: LP-FT GC-Kalibriergerade Methan. 
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Abbildung 88: LP-FT GC-Kalibriergerade Ethen (links) und Ethan (rechts). 
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Abbildung 89: LP-FT GC-Kalibriergerade Propen (links) und n-Propan (rechts). 
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Abbildung 90: LP-FT GC-Kalibriergerade 1-Buten (links) und n-Butan (rechts). 
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Abbildung 91: LP-FT GC-Kalibriergerade cis-2-Buten (links) und trans-2-Buten (rechts). 
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Abbildung 92: LP-FT GC-Kalibriergerade 1-Penten (links) und n-Pentan (rechts). 

 

 

  

Abbildung 93: Vergrößerter Ausschnitt einer beispielhaften GC-Messung des WLD von 3,5 – 18 Minuten. 

  

Abbildung 94: Vergrößerter Ausschnitt einer beispielhaften GC-Messung des FID von 3,5 – 15 Minuten. 
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Abbildung 95: Vergrößerter Ausschnitt einer beispielhaften GC-Messung des FID von 15 – 40 Minuten. 

 

 

Abbildung 96: LP-FT Kalibriergerade Wasserstoff-MFC (links) und Helium-MFC (rechts). 

 

Abbildung 97: LP-FT Kalibriergerade CO-MFC (links) und CO2-CF (rechts). 
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8.4    Katalysatorcharakterisierung – Daten, Bilder, Diffraktogramme 

8.4.1 N2-Physisorption 
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Abbildung 98:  Stickstoff-Physisorptionsisotherme von P_G-Fe/Na/S (links) sowie der Ausbauprobe nach 30 h TOS 
unter CO2-FTS-Bedingungen (Trägervariation, rechts).  
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Abbildung 99: Stickstoff-Physisorptionsisotherme von P_35-Fe/Na/S (links) sowie der Ausbauprobe nach 30 h TOS 
unter CO2-FTS-Bedingungen (Trägervariation, rechts). 
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Abbildung 100: Stickstoff-Physisorptionsisotherme P_60-Fe/Na/S (links) sowie der Ausbauprobe nach 30 h TOS 
unter CO2-FTS-Bedingungen (Trägervariation, rechts). 
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Abbildung 101: Stickstoff-Physisorptionsisotherme P_85-Fe/Na/S (links) sowie der Ausbauprobe nach 30 h TOS 
unter CO2-FTS-Bedingungen (Trägervariation, rechts). 
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Abbildung 102: Stickstoff-Physisorptionsisotherme P_90-Fe/Na/S (links) sowie der Ausbauprobe nach 30 h TOS 
unter CO2-FTS-Bedingungen (Trägervariation, rechts). 
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Abbildung 103:  Basislinienkorrigierte Pulverdiffraktogramme von P_G (unten) und P_G-Fe/Na/S (oben) im Bereich 
von 5 bis 100 °.  
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Abbildung 125:  Gegenüberstellung der Eisenpartikelgrößenverteilungen von P_60-Fe/Na/S – Ausbauproben – 
CO2-Langzeit (A) und CO-Langzeit (B). 
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