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1 Motivation und Aufgabenstellung 

Deutschland nimmt in Bezug auf das Thema erneuerbare Energien eine Schlüsselrolle ein und 

steigert deren Anteil stetig (vgl. Abbildung 1-1). Im Jahr 2018 wurden 37,8 % der 

Stromerzeugung aus erneuerbaren Quellen gewonnen [Umw-2019a]. Bis zum Jahre 2050 soll 

der Anteil an erneuerbaren Energien am Bruttostromverbrauch auf mindestens 80 % ausgebaut 

werden [Bun-2018]. 

 

Abbildung 1-1: Entwicklung der Stromerzeugung aus erneuerbaren Energien in Deutschland. Mit Genehmigung 

verwendet aus Referenz [Umw-2019a]. Copyright © 2019, Umweltbundesamt Fachgebiet V 1.5. 

 

Eine der größten Herausforderungen dabei ist die Speicherung bzw. Nutzung des anfallenden 

Überschussstroms. Aktuell verwendete Speicher, wie etwa Akkumulatoren, weisen eine 

begrenzte Kapazität auf und so bleibt ein bedeutender Anteil der regenerativ gewonnenen 

Energie ungenutzt. Ein möglicher Ansatz, den Überschussstrom aus Fotovoltaik und Windkraft 

zu nutzen, ist die Speicherung der Energie in chemischen Bindungen. Dadurch lassen sich 

größere Energiemengen über längere Zeiträume speichern (vgl. Abbildung 1-2). Der 

überschüssige Strom kann für die Wasserelektrolyse eingesetzt werden, um Wasserstoff und 

Sauerstoff zu gewinnen. Dieser Solar-Wasserstoff kann an geeigneten Katalysatoren mit CO2 

z. B. zu Oxygenaten oder Kohlenwasserstoffen umgesetzt werden. Diese sogenannten Fischer-

Tropsch-Produkte besitzen Vorteile gegenüber anderen Speichertechnologien. So ist der 

volumenbezogene Heizwert von Diesel signifikant höher als der von Wasserstoff. Weiterhin 
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weisen Kohlenwasserstoffe wie Benzin und Diesel eine bereits existierende Infrastruktur, eine 

hohe Akzeptanz in der Bevölkerung sowie ein geringes Gefahrenpotenzial auf. 

 

Abbildung 1-2: Technologien zur Speicherung von Energie. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Per-2018]. 

Copyright © 2018, Frontier Economics Ltd. 

 

Wird der Mobilitätssektor betrachtet, wird ersichtlich, dass kohlenwasserstoffhaltige Treibstoffe 

für Transportmittel, wie z.B. Flugzeuge und Schiffe, in absehbarer Zukunft nicht wegzudenken 

sind. Die Fischer-Tropsch-Synthese mit CO2 als Kohlenstoffquelle eröffnet die Möglichkeit 

diesen Bedarf durch erneuerbare Energien abzudecken. Zum aktuellen Zeitpunkt kann das CO2 

u.a. aus den Abgasen von Kraftwerken, Zement- und Stahlfabriken gewonnen werden. Für den 

längerfristigen Ausblick ist die Abtrennung von CO2 aus der Atmosphäre präferiert. Wird für die 

CO2-Hydrierung Solar-H2 genutzt, kann die Treibstoffsynthese aus Sonnenstrahlung, CO2 und 

Wasser erfolgen. Daraus resultiert ein geschlossener Kohlenstoffkreislauf, welcher durch die 

Verwendung der erzeugten Treibstoffe kein „neues“ CO2 in die Atmosphäre entlässt. Der 

geschlossene Kohlenstoffkreislauf nach dem Prinzip des CO2-Akkumulators [Vog-2014] ist in 

Abbildung 1-3 schematisch dargestellt. 
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Abbildung 1-3: Geschlossener Kohlenstoffkreislauf (weiß) für die Synthese von CO2-neutralen Treibstoffen aus CO2, 

H2O und Sonnenenergie. 

 

Der Fokus dieser Arbeit richtet sich auf die Hydrierung von CO2 zu Fischer-Tropsch-Produkten 

in einem einstufigen Prozess. Dieser weist, im Gegensatz zu der Durchführung in zwei 

getrennten Reaktionsapparaten, den Vorteil auf, dass die endotherme reverse Wassergas-Shift-

Reaktion (RWGS): 

          #/ ( ᵮ #/ (/Ç                    ЎὌ τρ Ë* ÍÏÌ [Kai-2013] (1-1) 

mit der exothermen Fischer-Tropsch-Reaktion: 

          #/ ς (  O  #(   (/Ç          ЎὌ ρυς Ë* ÍÏÌ [Kai-2013] (1-2) 

kombiniert wird. Dadurch kann das entstehende CO direkt weiter reagieren, wodurch das 

Gleichgewicht der RWGS-Reaktion hin zur Produktseite verschoben wird. In Folge dessen 

werden Temperaturen von ca. 1000 °C, wie sie bei zwei getrennten Reaktionsapparaten 

benötigt werden [Baz-2017], vermieden. Die Bruttogleichung der CO2-Fischer-Tropsch-

Synthese lautet: 

          #/ σ ( ᴼ #(   ς (/Ç          ЎὌ ρρρ Ë* ÍÏÌ (1-3) 

Weiterhin können durch die Kombination der beiden Reaktionsschritte Investitionskosten 

eingespart werden, weil nur ein Reaktor benötigt wird. In dieser Arbeit wird die Fischer-

Tropsch-Synthese unter erhöhtem Druck durchgeführt, woraus höhere Dichten und Raum-Zeit-

Ausbeuten resultieren. In Folge dessen lassen sich kleinere Apparate realisieren. 

 

CO2 + H2O

Erdgas,
Öl, Kohle

Biomasse

Erneuerbare Treibstoffe
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Die vorliegende Arbeit gliedert sich in vier Arbeitspakete: 

 

Um erste Erkenntnisse bezüglich der Druckabhängigkeit der Reaktion sowie der 

Produktzusammensetzung in Abhängigkeit von der Reaktionsdauer zu gewinnen, wurden 

Vorversuche in einem diskontinuierlichen Versuchsaufbau durchgeführt (1. Arbeitspaket). 

Um die Reproduzierbarkeit der Messdaten zu verbessern, wurde die kontinuierliche 

Versuchsapparatur in mehreren Iterationsschritten optimiert (2. Arbeitspaket). 

Um Zusammenhänge zwischen verschiedenen Reaktionsparametern und den entstehenden 

Produkten zu erkennen, wurden an der optimierten kontinuierlichen Versuchsapparatur 

reaktionstechnische Untersuchungen an unterschiedlichen Katalysatorsystemen durchgeführt. 

Die Charakterisierung der Katalysatoren erfolgte mittels Röntgendiffraktometrie, Argon-

Physisorption, optischer Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma, 

Rasterelektronenmikroskopie und energiedispersiver Röntgenspektroskopie (3. Arbeitspaket).  

Weil der Diffusionskoeffizient von H2 größer als der von CO2 ist, ändert sich das H2/CO2-

Verhältnis über die Länge der Katalysatorpore und beeinflusst dadurch die 

Produktselektivitäten. Um diese Abhängigkeit zu untersuchen, wurde ein Modellkatalysator auf 

Basis von anodischem Aluminiumoxid präpariert und kontinuierlichen Performancemessungen 

unterzogen. Das Trägermaterial wurde gewählt, weil anodisches Aluminiumoxid mit 

unterschiedlichen Porenlängen synthetisiert werden kann, die einzelnen Poren zylinderförmig 

sind, senkrecht zur Oberfläche in den Festkörper ragen und keine Verzweigungen zwischen den 

einzelnen Poren aufweisen (4. Arbeitspaket).  

Vorstudie via Batch-
Experimenten

Optimierung und 
Verifizierung der 
kontinuierlichen 

Anlage

Katalysator-Testung

Å Reaktionstechnische 
Untersuchungen

Å Charakterisierung

Modellkatalysator

Å Präparation

Å Reaktionstechnische
Untersuchungen
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2 Stand des Wissens 

2.1 Kohlenstoffdioxid 

2.1.1 CO2-Problematik 

Der Weltenergieverbrauch nimmt immer weiter zu und wird, laut Vorhersagen, diesen Trend 

auch in absehbarer Zukunft fortsetzen [Int-2018]. In Abbildung 2-1 ist der 

Weltenergieverbrauch in OECD- und nicht-OECD-Staaten unterteilt. Daran zeigt sich, dass der 

Energieverbrauch der OECD-Staaten seit 2005 nahezu konstant ist und es laut Vorhersage bis 

2040 auch bleiben wird. Im Gegensatz dazu steigt der Energieverbrauch der nicht-OECD-

Staaten (u.a. der Großteil der Länder in Asien, Lateinamerika und Afrika) seit 1995 stark an. 

Laut der Vorhersage werden die nicht-OECD-Staaten im Jahre 2040 für 64 % des 

Weltenergieverbrauchs verantwortlich sein [Int-2018]. 

 

Abbildung 2-1: Weltenergieverbrauch von 1990 bis heute sowie die Vorhersage bis 2040. Mit Genehmigung 

verwendet aus Referenz [Int-2018]. Copyright © 2018, U.S. Energy Information Administration. 

 

In Abbildung 2-2 ist der Weltenergieverbrauch in die unterschiedlichen Energiequellen 

unterteilt. Abbildung 2-2 verdeutlicht den bereits in Kapitel 1 aufgeführten Sachverhalt, dass 

flüssige Treibstoffe in absehbarer Zukunft nicht wegzudenken sind. Entsprechend der 

Vorhersage für 2040 soll der Verbrauch sogar weiter zunehmen [Int-2018]. Weiterhin wird 

ersichtlich, dass der Weltenergieverbrauch einen direkten Einfluss auf den jährlichen CO2-

Ausstoß hat, weil der Großteil der genutzten Energiequellen einen anthropogenen CO2-Eintrag 

in die Atmosphäre mit sich bringt. 
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Abbildung 2-2: Weltenergieverbrauch nach Energiequellen von 1990 bis heute sowie die Vorhersage bis 2040. Mit 

Genehmigung verwendet aus Referenz [Int-2018]. Copyright © 2018, U.S. Energy Information 

Administration. 

 

CO2-Emissionen machen mit einem Anteil von 73 % die größte Quelle an weltweiten 

Treibhausgasemissionen aus, gefolgt von CH4 mit 18 %, N2O mit 6 % und fluorierten Gasen mit 

3 %. Die heutigen Treibhausgasemissionen sind um ca. 55 % höher als in 1990 und um 40 % 

größer als im Jahre 2000 (vgl. Abbildung 2-3) [Oli-2018]. 

 

Abbildung 2-3: Weltweite Treibhausgasemissionen gegliedert nach Ländern und Regionen. Mit Genehmigung 

verwendet aus Referenz [Oli-2018]. Copyright © 2018, PBL Netherlands Environmental Assessment 

Agency. 

 

Um die unkontrollierte Emission von Treibhausgasen in die Atmosphäre zu begrenzen und über 

lange Sicht zurückzufahren, gibt es verschiedene politische Abkommen. Das erste war das 

Kyoto-Protokoll von 1997. Auf der Klimakonferenz in Kopenhagen wurde 2009 das Ziel 

formuliert, den globalen Temperaturanstieg auf unter 2 °C zu begrenzen [BMU-2019]. Im Jahre 
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2015 wurde auf der Klimakonferenz in Paris das Pariser Abkommen beschlossen, welches die 

Weltwirtschaft auf klimafreundliche Weise verändern soll. Ziel ist die Beschränkung der 

Erderwärmung auf unter 2 °C und wenn möglich sogar auf unter 1,5 °C. Dazu haben fast alle 

Staaten der Erde nationale Klimaschutzziele definiert [BMU-2019]. Die Bundesregierung hat 

im Zuge dessen im Jahre 2016 den Klimaschutzplan 2050 verabschiedet. Deutschlands 

langfristiges Ziel ist es, bis 2050 weitgehend treibhausgasneutral zu werden. Das mittelfristige 

Ziel bis zum Jahr 2030 sieht die Senkung der Treibhausgasemissionen in Deutschland um 

mindestens 55 % gegenüber dem Niveau von 1990 vor [Umw-2019b].  

Um das global formulierte Ziel, die Erderwärmung auf unter 2 °C zu halten, erfüllen zu können, 

muss der weltweite Ausstoß an Treibhausgasen und somit auch an CO2 deutlich reduziert 

werden.  

Entsprechend Schleussner et al. ist das Erreichen der Klimaziele des Pariser Abkommens ohne 

die Verfügbarkeit von negativen Kohlenstoffemissionen schwierig bis unmöglich, weil die 

bisherige Reduzierung von Treibhausgasemissionen unzureichend ist [Sch-2016].  

Rockström et al. sind ähnlicher Meinung und halten es für nötig, dass in jedem Jahrzehnt ab 

2020 eine Halbierung der weltweiten CO2-Emissionen und der Ausbau von negativen 

Emissionstechnologien nötig ist, um bis Mitte des Jahrhunderts einen globalen Netto-CO2-

Ausstoß von Null zu erreichen [Roc-2017]. Die Bemühungen den Anteil an erneuerbaren 

Energien zu steigern, zeigen erste Erfolge und die Vorhersagen prognostizieren einen weiteren 

Anstieg (siehe Abbildung 2-2). Mit dieser Zunahme wird sich auch die Zusammensetzung der 

Quellen an erneuerbaren Energien im Laufe der Zeit ändern. So gehen Schätzungen davon aus, 

dass durch die zunehmende Wettbewerbsfähigkeit von Photovoltaik deren installierte Kapazität 

die von Windkraft vor 2025 und die von Wasserkraft um 2030 übersteigen wird [Wor-2018]. 

Die Vorhersage für die USA prognostiziert ein ähnliches Bild (siehe Abbildung 2-4) [Ann-2019]. 

 

Abbildung 2-4: Erneuerbare Stromerzeugung einschließlich Endanwendung in den USA von 2010 bis heute sowie 

die Vorhersage bis 2050. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Ann-2019]. Copyright © 2019, 

U.S. Energy Information Administration. 
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Die Zunahme von Photovoltaik wird die Menschheit vor neue Herausforderungen stellen. Unter 

anderem müssen Konzepte erarbeitet werden, um trotz der hohen Fluktuation den 

größtmöglichen Anteil des erzeugten Stroms zu nutzen. Dies gelingt bis dato nur bedingt. Ein 

möglicher Ansatz dafür ist die Nutzung des Überschussstroms für das Betreiben von 

Wasserelektrolyse und CO2-Abtrennung aus der Luft (siehe Kapitel 2.1.2). Durch die 

Verfügbarkeit von sehr billigen erneuerbaren Energien, einschließlich teilweise negativer Preise 

[Kyr-2017], lassen sich heute Prozesse realisieren, die in der Vergangenheit unwirtschaftlich 

waren. 

 

2.1.2 CO2-Gewinnung 

CO2 kann in den kommenden Jahrzehnten u.a. aus Abgasen von Kohlekraftwerken, Zement- 

und Stahlfabriken gewonnen werden, da deren Abgas CO2 in erhöhten Konzentrationen enthält 

und dadurch die Abtrennung weniger Energie benötigt als es aus Luft der Fall ist. Die 

Konzentration von CO2 in der unteren Atmosphäre liegt bei ca. 0,04 Vol.-% [Aus-2018, Lie-

2013, Ull-2014]. Im Gegensatz dazu beträgt die CO2-Konzentration im Abgasstrom eines 

Kohlekraftwerks (500 MW, 930 g kWh-1) 13 %, einer Zementfabrik 20 % und einer Stahlfabrik 

(Roheisen- und Stahlherstellung, integrierte Route) 15 % [Aus-2017]. Für eine langfristige 

Betrachtung kommt nur die Gewinnung von CO2 aus der Atmosphäre in Frage. 

 

Eine Möglichkeit, um CO2 abzutrennen, beruht auf der Absorption von CO2 in einer Lösung 

unter erhöhtem Druck. Da reines Wasser unter normalen Prozessbedingungen eine zu geringe 

Aufnahme von CO2 zeigt, werden Zusatzstoffe hinzugefügt. Diese ermöglichen die Reaktion von 

CO2 mit der Lösung und erhöhen dadurch die Löslichkeit. Geeignet dafür sind u.a. 

Alkalimetallcarbonate und Ethanolamine. Die Freisetzung des absorbierten CO2 erfolgt in einer 

zweiten Prozessstufe unter erhöhter Temperatur und erniedrigtem Druck. Der Kaliumcarbonat-

Prozess beruht auf folgender Gleichgewichtsreaktion [Ull-2014]: 

+#/ (/  #/ ᵮ ς +(#/ (2-1) 

Der Aufbau eines zweistufigen Absorber-, Regeneratorsystems ist in Abbildung 2-5 gezeigt.  
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Abbildung 2-5: System zur CO2-Abtrennung mittels Absorber (a) und Regenerator (b). Mit Genehmigung verwendet 

aus Referenz [Ull-2014]. Copyright © 2014, Wiley-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA. 

 

Eine weitere Möglichkeit zur Abtrennung von CO2 basiert auf der Adsorption. Dabei können 

geträgerte Organo-Amine (Polyethylenimin, Amino-Trimethoxysilane, verzweigte 

Aminosilikate) verwendet werden. An diesen wird CO2 reversibel an funktionelle Amin-

Gruppen gebunden. Ausfelder et al. sehen in der Abscheidung durch Adsorption das größere 

Zukunftspotential, weil die Abscheidetechnologie mittels Adsorption einen deutlich geringeren 

Energieaufwand zur Freisetzung des adsorbierten CO2 benötigt, verglichen mit der 

Absorptionstechnologie [Aus-2018]. 

 

„Direct air capture“ (DAC) ermöglicht die Abtrennung von CO2 direkt aus der Umgebungsluft 

und stellt laut Wohland et al. eine Möglichkeit dar, allein durch Nutzung des Überschussstroms 

aus erneuerbaren Quellen, negative Emissionen von bis zu 500 Mt CO2 pro Jahr in Europa zu 

realisieren. Durch das schnelle Anfahren von DAC innerhalb von Minuten ist es ideal als 

Ergänzung zu volatilen erneuerbaren Energiequellen [Woh-2018]. Ein vielversprechender 

Ansatz bezüglich DAC wird von der Firma Climeworks verfolgt. Diese nutzen geträgerte Amine, 

um CO2 direkt aus der Luft abzuscheiden [Aus-2018]. Die schematische Darstellung des „Direct 

air capture“ Prozesses der Firma Climeworks ist in Abbildung 2-6 gezeigt. 
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Abbildung 2-6: Schematische Darstellung des „Direct air capture“ Prozesses der Firma Climeworks. Mit 

Genehmigung verwendet aus Referenz [Gut-2018]. Copyright © 2018, Elsevier Ltd. 

 

Das von Climeworks verwendete Funktionsprinzip der Abscheidung basiert auf der chemischen 

Adsorption von CO2 an einen Filter. Dieser besteht aus einem porösen Granulat, welches mit 

Aminen modifiziert ist. Um das CO2 von dem gesättigten Filter wieder abzutrennen, wird dieser 

auf etwa 100 °C erhitzt. Die Standzeit der Filter beträgt mehrere tausend Zyklen [Cli-2019]. 

Die erste kommerzielle Anlage mit einer Kapazität von 900 t CO2 pro Jahr wurde 2015 verkauft 

[Ish-2017]. 

 

2.1.3 Nutzung von CO2 

Die Nutzung von CO2 lässt sich in die beiden Bereiche physikalische und chemische Nutzung 

unterteilen. Bei der physikalischen Nutzung wird das CO2-Molekül an sich verwendet, ohne 

dieses chemisch zu modifizieren. Die Anwendungen bedingen sich durch die nützlichen 

Eigenschaften von CO2. CO2 ist nicht toxisch, inert, nicht entflammbar und ist einfach in den 

überkritischen Zustand zu überführen. In Folge dessen wird CO2 u.a. als Reinigungsmittel in 

der Textilbranche, als Extraktionsmittel, als Kohlensäure in der Getränkeindustrie, als Kühl- 

und Kältemittel, als Schutzgas in der Lebensmittelindustrie und in Feuerlöschern genutzt. 

Weiterhin wird CO2 in Erdgas- und Erdölfelder eingepresst, um den Förderdruck und dadurch 

die Ausbeute der Lagerstätten zu erhöhen. Dabei werden jährlich ca. 20 Mio. t CO2 unter die 

Erde befördert [Baz-2017].  

 

Die Einsatzmöglichkeiten für CO2 als chemischen Rohstoff sind breit und reichen von 

synthetischen Kraftstoffen über Grundchemikalien und Spezial-Chemikalien bis hin zu 

Polymeren. Einige der Herstellungsverfahren sind seit langer Zeit bekannt und werden 
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industriell eingesetzt. Weil CO2 mit einer freien Standardbildungsenthalpie von -393 kJ mol-1 

ein thermodynamisch stabiles Molekül ist, sind energiereiche Reaktionspartner, wie u.a. H2, 

Epoxide, Acetylen, Amine oder Diene und Katalysatoren nötig, um CO2 dennoch zur Reaktion 

zu bringen. Auch wird an der photokatalytischen und elektrokatalytischen Aktivierung von CO2 

geforscht [Baz-2010, Naj-2013]. 

 

Die heutzutage angewendeten kommerziellen Verfahren sind in Abbildung 2-7 

zusammengefasst. 

 

Abbildung 2-7: Industrielle Prozesse mit CO2 als Reaktionspartner. a) Harnstoffherstellung; b) Methanolsynthese 

über CO2-reiches Synthesegas; c) Herstellung cyclischer Carbonate aus Epoxiden; d) Salicylsäure über 

Kolbe-Schmitt-Synthese. 

 

Von den in Abbildung 2-7 gezeigten kommerziellen Verfahren ist die Erzeugung von Harnstoff 

aus CO2 und Ammoniak mengenmäßig am größten. Jährlich werden ca. 150 Mio. t Harnstoff 

aus ca. 110 Mio. t CO2 hergestellt. Harnstoff wird als Stickstoffdüngemittel oder Ausgangsstoff 

der chemischen Industrie genutzt. Ein weiteres etabliertes großtechnisches Verfahren ist die 

Methanolproduktion aus wasserstoffreichem Synthesegas mit einer globalen 

Produktionsleistung von 80 Mio. t pro Jahr. Dabei werden jährlich ca. 2 Mio. t CO2 verwertet. 

Die in Abbildung 2-7 gezeigte Reaktionsgleichung zur Bildung von Methanol direkt aus CO2 

und H2 wird bisher nicht im industriellen Maßstab angewendet. Allerdings werden bereits 

kleinere kommerzielle Anlagen betrieben. Methanol kann als Grundstoff der chemischen 

Industrie, direkt als Kraftstoff oder zur Synthese von Kraftstoffkomponenten dienen. Ein 

weiteres etabliertes Verfahren für die chemische Nutzung von CO2 ist die Synthese cyclischer 

Carbonate aus Epoxiden und CO2. Die jährliche Produktionsmenge beträgt 80.000 t, wobei 

40.000 t CO2 genutzt werden. Cyclische Carbonate werden u.a. als Zwischenprodukte für die 

Polymersynthese, Elektrolyte für Lithium-Ionen-Batterien und Lösemittel eingesetzt. Ebenfalls 

etabliert ist die Kolbe-Schmitt-Synthese zur Herstellung von Salicylsäure aus Natriumphenolat 

und CO2. Jährlich werden ca. 70.000 t Salicylsäure aus 25.000 t CO2 erzeugt. Salicylsäure wird 
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weiterverarbeitet zu Farb- und Riechstoffen. Weiterhin dient es als Baustein zur Herstellung des 

Wirkstoffs Acetylsalicylsäure [Baz-2017]. 

 

Neben den etablierten kommerziellen Verfahren existieren weitere Prozesse zur stofflichen 

Nutzung von CO2. Für die Folgenden wurden entweder Demonstrationsanlagen errichtet oder 

deren Produkte werden seit kurzem am Markt angeboten. Dazu zählt die Synthese von CO2-

basierten Kunststoffen, Ameisensäure, anorganischen Carbonaten und synthetischen 

Kraftstoffen. Polymere bringen den Vorteil mit sich, dass das eingebaute CO2 über einen 

längeren Zeitraum chemisch gebunden ist. Ein Beispiel für die Herstellung von CO2-basierten 

Polymeren ist die Copolymerisation von Epoxiden mit CO2. Dabei werden, abhängig vom 

Katalysatorsystem, Polycarbonate oder Polyetherpolycarbonatpolyole (Vorstufe von 

Polyurethanen) erhalten [Baz-2010]. 

 

Ameisensäure kann durch Hydrierung von CO2 erzeugt werden und wird u.a. als 

Konservierungsstoff in der Lebensmittelindustrie, zur Neutralisation von alkalischen 

Reaktionsgemischen, zur Gerbung in der Lederindustrie und in der Kunststoffindustrie zum 

Verkleben von Polyamid eingesetzt. Kleine Demonstrationsanlagen mit jährlichen Kapazitäten 

von bis zu 350 kg Ameisensäure wurden bereits erfolgreich getestet [Baz-2017]. 

 

CO2 kann mit Silikaten und oxidischen Mineralien in anorganische Carbonate umgewandelt 

werden. Dies ist ein vielversprechender Ansatz, weil die gebildeten Carbonate über geologische 

Zeiträume stabil sind. Die anorganischen Carbonate können für Baumaterialien wie Zement 

und folglich auch als Bindemittel zur Betonherstellung genutzt werden. Da Zement der 

meistgenutzte Werkstoff weltweit und die Zementindustrie für 5 % der gesamten CO2-

Emissionen verantwortlich ist, kann dieser Anwendung, trotz der energieintensiven Synthese, 

ein sehr hohes Potenzial zugesprochen werden [Baz-2017]. 

 

Ein ebenfalls sehr großes Potenzial für die chemische Nutzung von CO2 wird synthetischen 

Kraftstoffen zugerechnet. Würden alle flüssigen Kraftstoffe weltweit aus CO2 erzeugt werden, 

so wären, abhängig von dem zukünftigen Bedarf an Kraftstoffen, 3 bis 5 Mrd. t CO2 für die 

Synthese notwendig. Ein großer Vorteil von CO2-basierten Kraftstoffen ist die Implementierung 

in eine bereits existierende Infrastruktur. Ein weiterer wichtiger Aspekt, der mit dem 

fortschreitenden Ausbau an erneuerbaren Energiequellen immer mehr an Bedeutung gewinnt, 

ist die chemische Energiespeicherung von Überschussstrom. Für die Herstellung von Methanol, 

Methan, synthetischem Diesel, synthetischen Ottokraftstoffen und Kerosin aus CO2 existieren 

bereits Demonstrationsanlagen [Baz-2017]. Die Erzeugung von synthetischem Diesel, 



 

2 Stand des Wissens  13 

synthetischen Ottokraftstoffen und Kerosin kann über die Fischer-Tropsch-Synthese erfolgen 

(siehe Kapitel 2.2 und 2.3). 

 

Für die Zukunft wäre ein geschlossener Kohlenstoffkreislauf entsprechend dem CO2-

Akkumulator [Vog-2014] (vgl. Abbildung 1-3) erstrebenswert. Dadurch würde kein „neues“ 

CO2 in die Atmosphäre abgegeben werden.  

 

2.2 Konventionelle Fischer-Tropsch-Synthese aus Synthesegas 

Die Fischer-Tropsch-Synthese ist eine eisen- bzw. kobaltkatalysierte, stark exotherme 

Aufbaureaktion von Synthesegas zu Paraffinen, Olefinen und Alkoholen (vgl. Gleichungen (2-2) 

bis (2-4)). Entwickelt wurde diese in den 20er Jahren von F. Fischer und H. Tropsch am Kaiser-

Wilhelm-Institut für Kohlenforschung in Mülheim [Bae-2008]: 

          ὲ #/ ςὲ ρ ( ᴼ#( ὲ (/ (2-2) 

          ὲ #/ ςὲ ( ᴼ#( ὲ (/ (2-3) 

          ὲ #/ ςὲ ( ᴼ#( /( ὲ ρ (/ (2-4) 

Synthesegas kann aus unterschiedlichen kohlenstoffhaltigen Rohstoffen, wie z.B. Kohle, 

Biomasse, Erdgas oder Biogas gewonnen werden. Die auf Synthesegas basierende Fischer-

Tropsch-Synthese führt hauptsächlich zu n-Olefinen und n-Paraffinen. Durch 

Doppelbindungsverschiebung können 1-Olefine in innenständige Olefine umgewandelt 

werden. Verzweigte Kohlenwasserstoffe entstehen nur in kleinen Mengen. Weiterhin werden 

sauerstoffhaltige Produkte, wie z.B. n-Alkohole, n-Aldehyde, Methylketone, Ester und 

Carbonsäuren gebildet [Win-2005]. 

 

2.2.1 Anderson-Schulz-Flory-Verteilung 

Die Katalysatoren für die Fischer-Tropsch-Synthese müssen in der Lage sein die C-O-Bindung 

zu spalten und durch schrittweise Addition einer C1-Spezies längerkettige Kohlenwasserstoffe 

aufzubauen. Deshalb kann bei der Fischer-Tropsch-Synthese auch von einer Art 

Polymerisationsreaktion gesprochen werden, bei der sich das „Monomer“ durch eine Folge 

elementarer Reaktionsschritte der Reaktanden CO und H2 auf der Katalysatoroberfläche 

ausbildet [Win-2005]. Die Produktverteilung bei der Fischer-Tropsch-Synthese entsteht, weil 

analog zu üblichen Polymerisationen jederzeit ein Kettenabbruch stattfinden und die 

abgebrochene Alkylkette von der Katalysatoroberfläche desorbieren kann. Somit lässt sich die 

Produktverteilung durch einen Polymerisations-Prozess vorhersagen und beschreiben. Die 

Anderson-Schulz-Flory-Verteilung resultiert aus der Annahme, dass die Anlagerung von C-
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Atomen an die bereits auf der Katalysatoroberfläche befindlichen Kohlenwasserstoffketten 

ungeachtet der Kettenlänge mit gleicher Wahrscheinlichkeit erfolgt. Die Anderson-Schulz-Flory-

Verteilung beinhaltet die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit Ŭ der Oberflächenspezies. Nur 

C1-Produkte können mit einer Selektivität von 100 % gebildet werden (‌ π). Für ‌ π 

werden immer breite Produktverteilungen ausgebildet. Mit steigendem Ŭ enthält das 

Produktgemisch längere Kohlenwasserstoffketten (vgl. Abbildung 2-8). Ŭ ist u.a. abhängig von 

Druck, Temperatur, Zusammensetzung des Eduktstroms und Art des Katalysators. Höhere 

Reaktionstemperaturen führen zu geringeren Werten für Ŭ, wodurch kürzerkettige Produkte 

entstehen [Ull-2012]. Übliche Werte für Ŭ liegen bei dem Hochtemperaturverfahren zwischen 

0,70 und 0,76, bei dem Niedrigtemperaturverfahren zwischen 0,85 und 0,96 [Loo-2013]. Die 

mathematische Beschreibung der Produktverteilung lautet: 

ὼ ρ ‌ ‌  (2-5) 

Darin ist xn der Stoffmengenanteil der jeweiligen Kohlenwasserstoffspezies mit der C-Anzahl n. 

Durch Logarithmieren von Gleichung (2-5) entsteht: 

ÌÇὼ ὲ ÌÇ‌ ÌÇ
ρ ‌

‌
 (2-6) 

Wird entsprechend Gleichung (2-6) der logarithmierte Stoffmengenanteil der 

Produktverteilung gegen die C-Anzahl n aufgetragen, kann Ŭ aus der Steigung bestimmt 

werden. 

 

Abbildung 2-8: Anderson-Schulz-Flory-Verteilung der Fischer-Tropsch-Synthese. Produktverteilung in Abhängigkeit 

von der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit Ŭ. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Loo-

2013]. Copyright © 2013, Elsevier Ltd. 
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2.2.2 Industrielle Anwendungen 

Das Interesse an der Fischer-Tropsch-Synthese war und ist eng an den Ölpreis gekoppelt. 

Zwischen 1955 und 1973 wurde das Verfahren kaum weiter entwickelt, wohingegen die Ölkrise 

von 1973 erneut das Interesse entfachte. Da die Temperatur einen entscheidenden Einfluss auf 

die Produktverteilung hat, wird bei der Fischer-Tropsch-Synthese zwischen Niedrigtemperatur- 

und Hochtemperaturverfahren unterschieden. Bei Erstgenanntem findet die Reaktion zwischen 

220 und 250 °C statt, wodurch bevorzugt Dieselkraftstoffe und Wachse entstehen. Im Gegensatz 

dazu werden zwischen 330 und 350 °C im Hochtemperaturverfahren hauptsächlich 

Ottokraftstoffe und kurzkettige Olefine erhalten [Ull-2012]. 

 

Die drei SASOL-Fabriken in Südafrika wenden die indirekte Kohleverflüssigung durch die 

Fischer-Tropsch-Synthese großtechnisch an. Schematisch ist dieser Prozess in Abbildung 2-9 

gezeigt. Zusammen decken diese drei Anlagen mehr als 30 % des südafrikanischen Bedarfs an 

flüssigen Treibstoffen ab, was einer täglichen Produktion von über 20 000 m3 flüssigen 

Produkten entspricht. Dafür werden über 46 Ā 106 t a-1 an Kohle benötigt [Ull-2012]. 

 

Abbildung 2-9: Schematische Darstellung der indirekten Kohleverflüssigung. Bearbeitet und mit Genehmigung 

verwendet aus Referenz [Ull-2012]. Copyright © 2012, Wiley-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA. 

 

Neben den Verfahren von SASOL gibt es weitere großtechnische Anwendungen der Fischer-

Tropsch-Synthese. Tabelle 2-1 gibt einen Überblick über diese Anlagen und deren 

Produktionskapazitäten. 

Coal Gasification
Steam

Oxygen

CO + H2
Impurities

Water-gas
shift
reactor

Gas
purification

Impurities: H2S, CO2, NH3,
particulates

Fischer-
Tropsch
synthesis

Refining

Gasoline, 
dieselfuel, 
jet fuel,
pipelinegas

Raw
products

Tarand water
cleanup

Steam
Clean syngas
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Tabelle 2-1: Großtechnische Fischer-Tropsch-Verfahren ausgehend von CO/H2. Die Produktionsmengen basieren auf 

einer mittleren Dichte der Fischer-Tropsch-Produkte von 800 kg m-3. 

FT-Verfahren Reaktortyp 
Produktionsmengen 

in kt/Jahr 
Inbetriebnahme 

Arbeitergemeinschaft 
Ruhrchemie-Lurgi 

(ARGE) 

Festbettreaktor 
(Rohrbündel) 

600[Güt-2007] 1955 

Sasol Synthol 
Zirkulierender 

Wirbelschichtreaktor 
302[Gib-2007] 1980 

Shell Mitteldestillat-

Synthesen (SMDS) 

Festbettreaktor 

(Rohrbündel) 

580-5000            
[Dat-2013, Mai-2013] 

1993 

Sasol Advanced 

Synthol (SAS) 

Stationärer 

Wirbelschichtreaktor 

511-1000            
[Gib-2007, Mai-2013] 

1993 

Fe-Sasol slurry bed 

process (Fe-SSBP) 
Blasensäulenreaktor 116[Gib-2007] 1995 

Statoil Co slurry 
bubble column 

process 

Blasensäulenreaktor 464[Fle-2001] 2005 

Co-Sasol slurry bed 

process (Co-SSBP) 
Blasensäulenreaktor 789[Rah-2013] 2007 

High-temperature 

slurry FT process 

(HTSFTP) 

Blasensäulenreaktor 1800[Asi-2019] 2008 

 

2.3 Fischer-Tropsch-Synthese aus CO2/H2 

Wird, statt Synthesegas, ein Gemisch aus CO2 und H2 als Feed für die Fischer-Tropsch-Reaktion 

eingesetzt, so muss vor der Aufbaureaktion der Kohlenwasserstoffe (siehe Gleichungen (2-2) 

bis (2-4) in Kapitel 2.2) zuerst die Umwandlung von CO2 zu CO erfolgen: 

          #/ ( ᵮ #/ (/Ç          ЎὌ τρ Ë* ÍÏÌ [Kai-2013] (2-7) 

Diese Reaktion wird reverse Wassergas-Shift-Reaktion (RWGS) genannt. Weil in Gleichung 

(2-7) die Hinreaktion zu CO und H2O endotherm ist, befindet sich das Gleichgewicht bei tiefen 

Temperaturen auf der Eduktseite (siehe Abbildung 2-10). 
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Abbildung 2-10: Abhängigkeit des CO2-Gleichgewichtumsatzes der RWGS-Reaktion von Reaktionstemperatur und 

H2/CO2-Verhältnis. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Rod-2013]. Copyright © 2013, Wiley-

VCH Verlag GmbH & Co. KGaA. 

 

Durch die Kombination der reversen Wassergas-Shift-Reaktion mit der Fischer-Tropsch-

Synthese: 

          #/ ς (  O  #(   (/Ç          ЎὌ ρυς Ë* ÍÏÌ [Kai-2013] (2-8) 

reagiert das entstandene CO direkt weiter und verschiebt dadurch das Gleichgewicht hin zur 

Produktseite. Die Bilanzgleichung der CO2-Fischer-Tropsch-Synthese wird durch die Addition 

der in (2-7) und (2-8) gezeigten Reaktionen erhalten: 

          #/ σ ( ᴼ #(   ς (/Ç          ЎὌ ρρρ Ë* ÍÏÌ (2-9) 

Die Sabatier-Reaktion ist die direkte Hydrierung von CO2 zu Methan: 

          #/ τ ( ᴼ#( ς (/Ç          ЎὌ ρφυ Ë* ÍÏÌ [Rod-2013] (2-10) 

und ist bei der Fischer-Tropsch-Synthese eine ungewollte Nebenreaktion. Im Gegensatz zur 

Methanbildung spielt die direkte Hydrierung von CO2 zu höheren Kohlenwasserstoffen im 

Vergleich zum zweistufigen Prozess aus RWGS- mit anschließender Fischer-Tropsch-Reaktion 

eine untergeordnete Rolle [Rie-2001, Rie-2002]. Ziel ist daher die Entwicklung von 

Katalysatoren, welche die RWGS- und die Fischer-Tropsch-Synthese, nicht aber die direkte 

Hydrierung von CO2 zu Methan katalysieren. 

Bei der Realisierung einer Fischer-Tropsch-Anlage basierend auf CO2/H2 gilt es zu entscheiden, 

ob RWGS- und Fischer-Tropsch-Reaktion in einem Reaktionsapparat oder in zwei getrennten 

Apparaten durchgeführt werden. 
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2.3.1 CO2-Fischer-Tropsch-Synthese in zwei Schritten 

Der Vorteil der räumlichen Trennung der beiden Reaktionsschritte beruht u.a. darauf, dass 

dadurch Technologien genutzt werden können, die sich seit Jahrzehnten bewährt haben. Findet 

die RWGS-Reaktion in einem getrennten Reaktionsapparat statt, wird diese bei Temperaturen 

von ca. 1000 °C durchgeführt [Baz-2017], um in Korrelation mit Abbildung 2-10 hohe CO2-

Umsätze zu erzielen. Durchgeführt wird dieses Prinzip von der Firma Sunfire. Das Dresdner 

Unternehmen stellt aus CO2, Wasser und erneuerbaren Energien Kraftstoffe für Autos, Schiffe 

und Flugzeuge sowie Chemikalien her. Sunfire hat eine Pilotanlage für die Produktion von 

synthetischem Kraftstoff in Dresden gebaut. Diese wurde 2014 eröffnet und weist eine Kapazität 

von ca. 1 Barrel (159 l) Kraftstoff pro Tag auf [Baz-2017]. Das Power-to-Liquid-Verfahren von 

Sunfire ist in Abbildung 2-11 schematisch dargestellt. 

 

Abbildung 2-11: Power-to-Liquid-Verfahren von Sunfire. Bearbeitet und mit Genehmigung verwendet aus Referenz 

[Sun-2016]. Copyright © 2016, Sunfire GmbH. 
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Sunfire nutzt zur Erzeugung von H2 eine Hochtemperatur-Dampfelektrolyse (1 in Abbildung 

2-11). An Stelle 2 wird CO2 und H2 gemischt, auf ca. 1000 °C erhitzt und im 

Konvertierungsreaktor 3, entsprechend der reversen Wassergas-Shift-Reaktion, zu Synthesegas 

und Wasser umgesetzt. In den Rekuperatoren 4 wird heißes Synthesegas abgekühlt, indem im 

Gegenstrom dazu frisches CO2 und Wasserdampf aufgeheizt werden. Das auf ca. 200 bis 300 °C 

abgekühlte Synthesegas reagiert im Fischer-Tropsch-Reaktor 5 zu Kohlenwasserstoffen und 

Wasser. Die frei werdende Energie der exothermen Reaktion wird zum Verdampfen des Wassers 

genutzt [Baz-2017, Sun-2016]. 

 

2.3.2 CO2-Fischer-Tropsch-Synthese in einem Schritt 

Wie bereits erwähnt, bringt die Kombination aus endothermer reverser Wassergas-Shift-

Reaktion und exothermer Fischer-Tropsch-Synthese den Vorteil mit sich, dass das entstehende 

CO direkt weiter reagiert und dadurch das Gleichgewicht der RWGS-Reaktion hin zur 

Produktseite verschoben wird. In Folge dessen werden Temperaturen von ca. 1000 °C, wie sie 

bei zwei getrennten Reaktionsapparaten benötigt werden [Baz-2017], vermieden. Weiterhin 

können durch die Kombination der beiden Reaktionsschritte Investitionskosten eingespart 

werden, weil nur ein Reaktor benötigt wird. In dieser Arbeit wird die Fischer-Tropsch-Synthese 

unter erhöhtem Druck durchgeführt, woraus höhere Dichten und Raum-Zeit-Ausbeuten 

resultieren. In Folge dessen lassen sich kleinere Apparate realisieren. 

 

Die Reaktionsbedingungen der Fischer-Tropsch-Synthese ausgehend von CO2/H2 variieren in 

der Literatur zwischen 220 und 400 °C bei Reaktionsdrücken von 10 bis 30 bar [Cho-2017, Pra-

2008, Rie-2001, Rod-2013, Wei-2017]. Bei der Auswahl des Katalysators gilt zu beachten, dass 

Eisen sowohl die Fischer-Tropsch- als auch die RWGS-Reaktion katalysiert, wohingegen Kobalt 

lediglich die Fischer-Tropsch-Synthese katalysiert [Rod-2013, Ull-2012]. Daher ist Eisen für die 

CO2-Fischer-Tropsch-Synthese das bevorzugte Element. Das Dotieren des Eisen-Katalysators mit 

Kalium führt zu einer gesteigerten RWGS-Aktivität [Kai-2013] sowie zu einer erniedrigten 

Bildungsrate von Methan [Rod-2013]. Bei Fe-Cu-Al+K Katalysatoren begünstigt der Zusatz von 

Kalium die Entstehung von Eisencarbiden [Wan-2008]. Die Zusätze von Mangan und Kupfer 

erleichtern die Reduzierbarkeit von Eisenoxid und bewirken einen Anstieg der Oberflächen-

Basizität, welche wiederum die Methan-Bildung verringert [Rod-2013]. Wird Ruthenium als 

Promotor eingesetzt, führt dies ebenfalls zu geringeren Methan-Selektivitäten. Außerdem 

wurde beobachtet, dass der CO2-Umsatz sowie die Kettenlänge der entstehenden 

Kohlenwasserstoffe gesteigert werden [Lee-2004]. Auch die Zusätze von Zink, Chrom und 

Vanadium bei Eisen-Katalysatoren bewirken eine erniedrigte Methanbildung. Weiterhin 

erhöhen Zink und Chrom die Katalysator-Aktivität [Pra-2008]. 
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Rodemerck et al. konnten an einem auf Titandioxid geträgerten Eisenkatalysator bei einer 

Reaktionstemperatur von 300 °C, einem Reaktionsdruck von 10 bar und einem H2/CO2-

Einsatzverhältnis von 3:1 CO2-Umsätze von bis zu 27 % erzielen. Dabei war es möglich 

Selektivitäten bezüglich C5 bis C15 Kohlenwasserstoffen von bis zu 40 % zu erhalten. Als 

häufigste Nebenprodukte traten kurzkettige Kohlenwasserstoffe, CO und Methan auf [Rod-

2013].  

 

Schulz et al. bemerkten, dass der frisch reduzierte Katalysator keine Fischer-Tropsch-Aktivität 

aufweist. Damit belegten sie, dass metallisches Eisen nicht als Fischer-Tropsch-Katalysator 

auftritt, sondern, dass sich das katalytisch aktive Eisencarbid erst durch die Reaktion von Eisen 

mit Kohlenstoff ausbildet. Eisen liegt, im stationären Zustand des Katalysators, in Form von 

Eisencarbid (Fe5C2), Magnetit (Fe3O4) und einer XRD-amorphen Phase vor. Schulz et al. 

vermuten, dass es sich bei dieser um eine oxidische Eisenspezies handelt [Sch-2005].  

Auch Wang et al. konnten nachweisen, dass Eisencarbide auf der Oberfläche des 

Eisenkatalysators die katalytisch aktive Spezies für die Fischer-Tropsch-Synthese sind [Wan-

2008]. Bei einem Reaktionsdruck von 1 atm und einem H2/CO-Verhältnis von 1:1 wandelt sich 

Eisen ab einer Temperatur von ca. 300 °C in das Hägg-Carbid (Fe5C2) um [Fia-1998]. 

 

Der Einfluss der Strukturpromotoren Al2O3 und SiO2 in Fe-Cu+Al2O3+K bzw. Fe-Cu+SiO2+K 

Katalysatoren wurde von Yan et al. näher untersucht. Die Herstellung dieser Katalysatoren 

erfolgte durch Ausfällen des Fe-Cu-Präkursors aus der entsprechenden Nitrat-Lösung durch 

Zugabe von Ammoniumhydroxid. Anschließend wurde das gewaschene Filtrat mit kolloidalem 

Silizium bzw. Aluminium physikalisch vermengt. Das Kalium wurde durch incipient-wetness-

Imprägnierung mit Kaliumcarbonat-Lösung aufgebracht. Für die Synthese des Fe-Cu-Al2O3+K 

Katalysators wurde Fe-Cu-Al durch Co-Fällung aus der entsprechenden Nitrat-Lösung ausgefällt 

und danach mit Kalium imprägniert. 

 

Yan et al. stellten fest, dass der Zusatz von Al2O3 bzw. SiO2 zu einem Anstieg der Porenvolumina 

sowie der spezifischen Oberfläche führt. Weiterhin wurde durch Chemisorptionsmessungen 

entdeckt, dass der Zusatz von Aluminium die Menge an chemisorbiertem CO2 steigert, 

wohingegen die aufgenommene Menge an H2 abnimmt. Im Vergleich von Fe-Cu+Al+K zu Fe-

Cu-Al+K fallen die chemisorbierten Mengen an CO2 und H2 an dem Fe-Cu-Al+K Katalysator 

größer aus. In Übereinstimmung mit dieser Erkenntnis konnte dieser Katalysator bei der CO2-

Hydrierung die höchsten CO2-Umsätze sowie Kohlenwasserstoff-Selektivitäten erzielen. 

Insgesamt wurde festgestellt, dass die physikalische Beimischung von Al2O3 keine Steigerung 
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der katalytischen Performance, im Vergleich zu dem Katalysator ohne Aluminium, mit sich 

bringt. Weiterhin ist der Zusatz von Silizium zu dem Fe-Cu+K Katalysator nicht 

empfehlenswert, weil Silizium die Wechselwirkung zwischen Eisen und Kalium verhindert. 

 

Anhand von TPR-Experimenten (siehe Abbildung 2-12) beobachteten Yan et al. die 

Erniedrigung der Reduktionstemperatur durch den Zusatz von Aluminium. Das Vorhandensein 

von Silizium erniedrigt ebenfalls die erste Reduktionstemperatur, hat allerdings fast keinen 

Einfluss auf die finale Reduktionstemperatur. Der Vergleich der in Abbildung 2-12 enthaltenen 

TPR-Profile lässt erkennen, dass der erste Reduktionspeak am Fe-Cu-Al+K Katalysator am 

schärfsten ausfällt. Daraus schlussfolgern Yan et al., dass der Zusatz von Aluminium in der Co-

Fällung zu mehr freiliegendem Eisen führt [Yan-2000]. 

 

Abbildung 2-12: TPR Profile von Fe-Cu+K Katalysatoren mit bzw. ohne den Zusatz von Al oder Si. Bearbeitet und mit 

Genehmigung verwendet aus Referenz [Yan-2000]. Copyright © 2000, Elsevier Science B.V. 

 

Choudhury et al. untersuchten die Katalysatoren 65Fe-10Cu-10Al-10Zn+5K und 90Fe-10Al mit 

Hilfe von H2-TPR. An beiden Katalysatorsystemen wurde ein zweistufiger Reduktionsprozess 

von ɻ-Fe2O3 über Fe3O4 zu ɻ-Fe beobachtet. Abbildung 2-13 zeigt, dass am Fe-Cu-Al-Zn+K 

Katalysator die Onset-Temperaturen der Reduktionsschritte, im Vergleich zu dem Fe-Al 

Katalysator, zu niedrigeren Temperaturen verschoben sind. Choudhury et al. schlussfolgerten, 

dass der Zusatz von Kupfer die beiden Reduktionsschritte des Eisenoxids zu Eisen fördert und 

Zink die Reduktion von Kupfer erleichtert. Aluminium hat keinen Einfluss auf das 

Reduktionsverhalten, soll aber das Sintern des Katalysators bei höheren Temperaturen 

vermeiden. Weiterhin konnten Choudhury et al. durch Röntgendiffraktometrie der 

Katalysatoren vor und nach der Behandlung mit CO die Formierung von ʔ-Fe5C2 nachweisen 

[Cho-2013]. Es wird vermutet, dass dieses Eisencarbid die katalytisch aktive Phase für die 

Fischer-Tropsch-Reaktion ist [Cho-2017, Sch-2005, Wan-2008]. 
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Abbildung 2-13: H2-TPR der Katalysatoren Fe-Cu-Al-Zn+K und Fe-Al. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Cho-

2013]. Copyright © 2013, IJSET. 

 

Die Forschungsgruppe um Choi et al. stellten durch Hydrierung von CO2 an Fe/Al2O3 und Fe-

K/Al2O3 Katalysatoren fest, dass die Menge an chemisorbiertem CO2 durch den Zusatz von 

Kalium erhöht wird, wohingegen die chemisorbierte Menge an H2 abnimmt. Aus dieser 

Beobachtung schlussfolgerten Choi et al., dass H2 ausschließlich auf Eisen chemisorbiert, 

wohingegen CO2 sowohl auf Eisen als auch auf Kalium chemisorbiert. Weiterhin bewirkte der 

Kaliumzusatz deutlich höhere Bildungsraten an CO [Cho-1996]. 

 

Yan et al. stellten fest, dass der Zusatz von Kalium zu Fe-Cu-Al Katalysatoren sowohl die 

Aktivität der CO2-Hydrierung als auch die Selektivität bezüglich Kohlenwasserstoffen steigert. 

Die Produktverteilung wird dabei in Richtung Olefine und längerkettige Kohlenwasserstoffe 

verschoben. Durch Variation des Kaliumanteils in Fe-Cu-Al+K Katalysatoren konnte derjenige 

Katalysator mit der besten katalytischen Performance ausfindig gemacht werden. Dieser wies 

ein Massenverhältnis von 100:6,6:15,7:6 auf. Dieser Katalysator erzielte eine Selektivität 

bezüglich C5+ Kohlenwasserstoffen von 47,3 % bei einem CO2-Umsatz von 16,9 %. Die 

Experimente wurden bei 265 °C, 12,9 bar und einem H2/CO2-Verhältnis von 3:1 durchgeführt 

[Yan-2000]. 

 

Hong et al. untersuchten den Prozess der Desaktivierung an einem Fe-Cu-Al+K Katalysator der 

Zusammensetzung 100/6,6/15,7/6 (g/g/g/g). Dabei zeigte sich, dass die Aktivität zu Beginn 

allmählich ansteigt, für ca. 1500 h nahezu konstant bleibt und anschließend deutlich abnimmt. 

Der maximale CO2-Umsatz beträgt 41,2 % und wird nach 102 h erzielt. Zu diesem Zeitpunkt 

beträgt die C5+ Selektivität 44,4 % bei einer Reaktionstemperatur von 300 °C und einem Druck 

von 10,1 bar. Nach einer Betriebszeit von 2005 h ist der CO2-Umsatz auf 36,8 % abgefallen. Um 



 

2 Stand des Wissens  23 

herauszufinden, ob die Desaktivierung durch die Oxidation der Eisenphase bzw. durch 

Kohlenstoff-Ablagerungen auf der Katalysatoroberfläche herrührt, wurde der Katalysator nach 

2005 h Betriebszeit Reduktions- bzw. Oxidations-Reduktions-Zyklen unterzogen. Beide 

Behandlungsmethoden bewirkten nicht die gewünschte Wiederherstellung der katalytischen 

Aktivität und Selektivität. Mittels Mössbauer-Spektroskopie, Elementaranalysen, XRD- und 

XPS-Messungen konnten Hong et al. feststellen, dass die Desaktivierung der Fe-Cu-Al+K 

Katalysatoren hauptsächlich durch die Separation der Komponenten hervorgerufen wird. Diese 

hat ihren Ursprung in den größer werdenden Kristalliten. Die Separation der Komponenten hat 

die Abnahme der Beeinflussung von Eisen durch Kupfer und Kalium zur Folge [Hon-2001]. 

 

Jun et al. betrachteten die Langzeitstabilität von 100Fe-6Cu-16Al+xK Katalysatoren. Die 

Kalium-Anteile wurden im Bereich von 0 bis 8 variiert. Als Edukt wurde Bio-Synthesegas der 

Zusammensetzung CO/CO2/H2/Ar von 11/32/52/5 (Vol. %) genutzt. In Abbildung 2-14 sind 

die CO- bzw. CO+CO2-Umsätze der unterschiedlichen Katalysatoren in Abhängigkeit von der 

Laufzeit gezeigt. Daran ist erkennbar, dass die beiden Katalysatoren mit den Kalium-Anteilen 2 

und 4 über die gesamte Betriebszeit von 150 h unverändert aktiv sind. Im Gegensatz dazu führt 

der erhöhte Kalium-Anteil von 8 zu einer allmählichen Desaktivierung und das 

Nichtvorhandensein von Kalium bewirkt eine deutlich schnellere Abnahme des Umsatzes [Jun-

2004]. 

 

Abbildung 2-14: Einfluss der Laufzeit auf den Umsatz (CO bzw. CO+CO2) an 100Fe-6Cu-16Al+xK Katalysatoren mit 

x=0, 2, 4 und 8. T = 300 °C, p = 10 bar. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Jun-2004]. 

Copyright © 2004, Elsevier B.V. 

 

Das Vorhandensein von Kalium steigert die katalytische Aktivität und Selektivität bezüglich 

Olefinen und längerkettigen Kohlenwasserstoffen, allerdings sollte der Anteil an Kalium nicht 

zu groß sein, weil es sonst durch Kohlenstoffablagerung auf der Katalysatoroberfläche zur 
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Desaktivierung des Katalysators kommt. Jun et al. stellten außerdem fest, dass der Zusatz von 

Aluminium eine größere Dispersion von Eisen, Kupfer sowie Kalium bewirkt und in Folge 

dessen deren gegenseitige Wechselwirkungen zunehmen [Jun-2004]. Kang et al. sind ebenfalls 

der Meinung, dass Aluminium ausschließlich als struktureller Promotor dient [Kan-2009]. 

 

Wang et al. führten ebenfalls katalytische Performancemessungen an Fe-Cu-Al+K Katalysatoren 

durch und variierten den Kaliumanteil, um dessen Einfluss zu untersuchen. Die Reaktionen 

wurden bei einer Reaktionstemperatur von 300 °C, einem Druck von 15 bar und an einem Bio-

Öl-Synthesegas mit der Zusammensetzung H2/CO/CO2/N2 von 62/8/25/5 (Vol. %) 

durchgeführt. Abbildung 2-15 zeigt die Umsätze an den unterschiedlichen Katalysatoren in 

Abhängigkeit von der Laufzeit. Daran zeigt sich, dass der Katalysator ohne Kalium zu Beginn 

der Reaktion den geringsten Umsatz aufweist und die Anfangs-Aktivität mit steigendem Kalium-

Anteil zunimmt. Während der fortschreitenden Reaktion zeigte sich, dass die Katalysatoren mit 

Kalium-Anteilen zwischen 2 und 6 nahezu keine Umsatzeinbußen über die Betriebszeit von 80 h 

zu verzeichnen hatten, wohingegen der Umsatz an Katalysatoren mit Kalium-Anteilen größer 

als 6 mit der Zeit abnahm. Nach 80 h Reaktionszeit wurde die Katalysatoroberfläche von 100Fe-

6Cu-16Al+6K und 100Fe-6Cu-16Al+12K mit Hilfe von XPS untersucht. Dabei wurde 

festgestellt, dass es sich bei den Kohlenstoff-Spezies um Carbide und Kohlenstoffablagerungen 

handelt und die Menge an Kohlenstoffablagerungen mit steigendem Kalium-Anteil zunimmt. 

Diese beträgt 13,7 % bei einem Kalium-Anteil von 6 und 25,5 % bei einem Anteil von 12. Wang 

et al. zogen daraus das Fazit, dass zu hohe Anteile an Kalium eine allmähliche Desaktivierung 

durch Kohlenstoffablagerungen auf der Katalysatoroberfläche bedingen. 
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Abbildung 2-15: Einfluss der Laufzeit auf den Umsatz (CO+CO2) an 100Fe-6Cu-16Al+xK Katalysatoren mit x=0, 2, 4, 6, 

8, 10 und 12. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Wan-2008]. Copyright © 2008, Chinese 

Physical Society. 

 

Abbildung 2-16 zeigt die BET-Messungen der unterschiedlichen Katalysatoren. Daran lässt sich 

erkennen, dass die BET-Oberfläche mit steigendem Kalium-Anteil zunächst leicht (bis x=6) und 

danach stärker abfällt. Als möglichen Grund dafür geben Wang et al. das Füllen bzw. Blockieren 

von Mikroporen durch Kaliumoxid als Folge der Imprägnierung an [Wan-2008]. 

 

Abbildung 2-16: Abhängigkeit der BET-Oberfläche von dem Kalium-Anteil in 100Fe-6Cu-16Al+xK Katalysatoren mit 

x=0, 4, 6, 8 und 12. Mit Genehmigung verwendet aus Referenz [Wan-2008]. Copyright © 2008, 

Chinese Physical Society. 
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Choi et al. gelang es an ihrem Katalysatorsystem hohe C5+ Selektivitäten bei gleichzeitig 

niedriger Methanbildung zu erzielen. Der Katalysator wurde durch Reduktion von Delafossit-

CuFeO2 und anschließender in-situ Carbonisierung hergestellt. Bei Verwendung eines CO2/H2-

Gemisch von 1:3, einer Reaktionstemperatur von 300 °C und einem Druck von 10 bar wurde 

ein CO2-Umsatz von 17,3 % erzielt. Die Produktselektivitäten betrugen bezüglich CO 31,7 %, 

CH4 1,8 %, C2-C4 21,2 % und C5+ Kohlenwasserstoffen 45,3 % [Cho-2017]. 

 

Wei et al. nutzen eine Kombination aus Fischer-Tropsch-Katalysator und einem Zeolithen, der 

die Fähigkeit besitzt die Olefinoligomerisierung zu katalysieren. An einer Granulatmischung 

aus Na-Fe3O4 und HZSM-5 konnten sie bei einem CO2-Umsatz von 34 % Produktselektivitäten 

bezüglich CO von 15,0 %, CH4 von 6,8 %, C2-C4 von 15,3 %, C5-C11 von 62,1 % und C12+ von 

0,9 % erzielen. Diese Ergebnisse wurden bei 320 °C, 30 bar an einem H2/CO2-Gemisch von 3:1 

gewonnen. An dem Katalysator ohne Zeolith-Zusatz werden bevorzugt kurzkettige 

Kohlenwasserstoffe erhalten [Wei-2017]. 
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3 Experimentalteil 

3.1 Katalysator-Synthese 

In dieser Arbeit werden zwei unterschiedliche Methoden der Katalysator-Synthese angewandt. 

Zum einen wird die Methode der Co-Fällung genutzt, um Vollkatalysatoren zu synthetisieren, 

zum anderen wird die incipient-wetness Methode angewandt, um katalytisch aktive 

Komponenten auf ein Trägermaterial aufzubringen. 

 

3.1.1 Co-Fällung mit incipient-wetness Imprägnierung 

Durch Co-Fällung mit anschließender incipient-wetness Imprägnierung werden die 

Katalysatoren Fe-Cu-Al2O3+K und Fe-Cu-Al2O3+Na hergestellt. Die Synthese erfolgt in 

Anlehnung an Prasad et al. [Pra-2008]. Zu Beginn der Synthese werden Eisennitrat-

Nonahydrat, Kupfernitrat-Trihydrat und Aluminiumnitrat-Nonahydrat in destilliertem Wasser 

gelöst. Es wird so viel destilliertes Wasser eingesetzt, dass eine Lösung mit einer 

Metallionenkonzentration von 0,5 mol L-1 entsteht. Für den Fe-Cu-Al2O3+K Katalysator werden 

28,6451 g Eisennitrat-Nonahydrat, 0,9941 g Kupfernitrat-Trihydrat und 8,6431 g 

Aluminiumnitrat-Nonahydrat in 196 mL destilliertem Wasser gelöst. Zur Herstellung des Fe-Cu-

Al2O3+Na Katalysators werden 27,1973 g Eisennitrat-Nonahydrat, 1,4294 g Kupfernitrat-

Trihydrat und 3,5962 g Aluminiumnitrat-Nonahydrat in 166 mL destilliertem Wasser gelöst. 

Danach wird unter Temperieren der Lösungen auf 80 °C und fortwährendem Rühren eine 10 % 

(g g-1) Ammoniumhydroxid-Lösung zugetropft, bis ein pH-Wert von 7 erreicht ist. Anschließend 

werden die Niederschläge abfiltriert, mehrmals mit destilliertem Wasser gewaschen, bei ca. 

110 °C getrocknet und gemörsert.  

Für die incipient-wetness Imprägnierung werden 0,2793 g Kaliumcarbonat bzw. 1,3897 g 

Natriumnitrat in der entsprechenden Menge destilliertem Wasser gelöst und unter stetigem 

Rühren zum gefällten Fe-Cu-Al-Präkursor gegeben. Nach erneutem Trocknen bei ca. 110 °C 

wird der Feststoff gemörsert, durch ein Sieb mit 160 µm Maschenweite gegeben und kalziniert. 

Die Kalzinierung erfolgt im Muffelofen unter einem konstanten Luftstrom von 50 mL min-1. 

Dazu wird mit einer Heizrate von 5 K min-1 auf 500 °C geheizt und diese Temperatur für 10 h 

konstant gehalten. 

 

3.1.2 Co-Fällung aller Katalysatorbestandteile 

Der Fe-Cu-La2O3-K Katalysator wird durch Co-Fällung aller Katalysatorbestandteile 

synthetisiert. Dazu werden 51,1311 g Eisennitrat-Nonahydrat, 5,3761 g Kupfernitrat-Trihydrat, 

3,5284 g Lanthannitrat-Hexahydrat und 1,0060 g Kaliumnitrat mit 340 mL destilliertem Wasser 
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zu einer 0,5 mol L-1 Lösung gelöst. Nach der Temperierung auf 80 °C wird unter stetigem 

Rühren eine 10 % (g g-1) Ammoniumhydroxid-Lösung zugetropft, bis ein pH-Wert von 7 

erreicht ist. Anschließend wird die erhaltene braune Suspension am Rotationsverdampfer von 

Wasser befreit, gemörsert, bei 200 °C getrocknet und durch ein Sieb mit 160 µm Maschenweite 

gegeben. Die Kalzinierung des schwarzen Pulvers erfolgt im Muffelofen unter einem konstanten 

Luftstrom von 50 mL min-1. Dabei wird mit einer Heizrate von 5 K min-1 auf 220 °C geheizt, 

diese Temperatur für 2 h gehalten, mit 5 K min-1 auf 350 °C geheizt und diese Temperatur für 

3 h gehalten. 

 

3.1.3 Präparation des anodischen Aluminiumoxids zum Modellkatalysator 

Um einen Katalysator auf Basis von anodischem Aluminiumoxid herstellen zu können, muss 

zunächst Wissen über das Trägermaterial bezüglich mechanischer und thermischer Stabilität 

sowie Säureempfindlichkeit generiert werden. Außerdem muss eine Methode entwickelt 

werden, die Aktivkomponenten möglichst gleichmäßig in die Poren einbringt. Das verwendete 

Trägermaterial wurde im Arbeitskreis von Prof. Jörg J. Schneider synthetisiert und zur 

Verfügung gestellt. Die anodische Oxidation von Aluminium wurde bei 60 V in einer 0,3 M 

Oxalsäure-Lösung bei 20 °C für ca. 24 h durchgeführt. 
 

In einem ersten Schritt wird untersucht, ob die Struktur der Aluminiumoxid-Plättchen beim 

Zerbrechen in kleinere Partikel, welche in den Rohrreaktor passen, erhalten bleibt. Dazu wird 

das plättchenförmige Trägermaterial vorsichtig mit Pinzette und Mörser, ohne es zu zerreiben, 

in kleine Stücke gebrochen, in unterschiedliche Siebfraktionen unterteilt und im 

Rasterelektronenmikroskop untersucht, ob die Porenstruktur durch das Zerkleinern beschädigt 

wird. Bei den Siebfraktionen handelt es sich um 630 – 315 µm, 315 – 200 µm und 200 – 50 µm. 
 

Um die thermische Stabilität zu prüfen, werden Teile von ein und demselben Träger für 7 h 

bzw. 6 d bei 500 °C (Heizrate 2 K min-1) unter Luft kalziniert und danach miteinander, sowie 

mit einem nicht kalziniertem Teil, verglichen. Dazu werden rasterelektronenmikroskopische 

Aufnahmen aufgezeichnet. 
 

Weiterhin wird untersucht, wie die Aktivkomponenten Fe, Cu und K auf das Aluminiumoxid-

Trägermaterial aufgebracht werden können. Ziel ist es die Aktivkomponenten gleichmäßig in 

den Poren zu verteilen. Dazu werden zum einen Löslichkeitsversuche mit den entsprechenden 

Metallacetylacetonaten in Aceton, Isopropanol, Ether, MTBE, Chloroform und DMF 

durchgeführt. Zum anderen werden wässrige Metallnitrat-Lösungen hergestellt. Anschließend 

wird versucht, mit Metallacetylacetonat- bzw. Metallnitrat-Lösungen, die Aktivkomponenten in 

quantitativen Mengen auf das Trägermaterial aufzubringen. Die Überprüfung findet mittels 

REM und EDX statt. 
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Um den Einfluss der sauren Metallnitrat-Lösung auf das anodische Aluminiumoxid zu 

untersuchen, wird eine Lösung aus 0,5 mL destilliertem Wasser, 0,7240 g Eisennitrat-

Nonahydrat, 0,0261 g Kupfernitrat-Trihydrat und 0,0107 g Kaliumnitrat hergestellt. Von der 

entstandenen Lösung wird der pH-Wert mittels Teststreifen festgestellt. Anschließend werden 

unbehandelte bzw. über 7 h bei 500 °C kalzinierte Plättchen in die Metallnitrat-Lösung gegeben, 

für 1 h in das Ultraschallbad eingestellt, aus der Lösung genommen und an Luft getrocknet. Die 

Porenstrukturen der Proben werden mittels REM untersucht und verglichen. 
 

In einer weiteren Messreihe werden unterschiedlich viele Imprägnier-Zyklen angewendet, um 

zu untersuchen, wie viel Aktivkomponente auf das Trägermaterial aufgebracht werden kann. 

Dazu wird eine Lösung aus 5 mL destilliertem Wasser, 7,2338 g Eisennitrat-Nonahydrat, 

0,2503 g Kupfernitrat-Trihydrat und 0,1091 g Kaliumnitrat hergestellt. Drei Teile von ein und 

demselben Träger werden in diese Lösung gegeben, für 30 min in das Ultraschallbad eingestellt, 

aus der Lösung genommen, bei 100 °C getrocknet, mit destilliertem Wasser gewaschen und 

erneut bei 100 °C getrocknet. Dieser Vorgang wird für eines der drei Plättchen zweimal und für 

ein weiteres viermal wiederholt. Somit resultiert eine Probe mit einem, eine Probe mit zwei und 

eine mit vier Imprägnier-Zyklen. Die Kalzinierung der Plättchen findet unter Luft statt. Dabei 

wird mit einer Heizrate von 2 K min-1 auf 400 °C geheizt und diese Temperatur für 7 h gehalten. 

Analysiert werden die Proben mittels REM und EDX. 
 

Für die reaktionstechnischen Untersuchungen in Kapitel 5.4 werden Katalysatoren hergestellt, 

die drei Imprägnier-Zyklen durchlaufen haben. Diese präparierten Aluminiumoxidplättchen 

werden nach dem Kalzinieren klein gebrochen und als Katalysator in den Rohrreaktor 

eingebaut. 

 

3.2 Diskontinuierliche Vorversuche 

3.2.1 Apparatives 

Die diskontinuierlichen Untersuchungen werden in einem zylindrischen Edelstahl-Batch-

Autoklaven (WN 1.4571) durchgeführt. Dieser hat einen Durchmesser von 10 cm, eine 

Wandstärke von 3,5 cm und weist abzüglich des genutzten Reaktoreinsatzes ein 

Reaktorvolumen von 33,6 mL auf. Der Reaktor besteht aus einem Ober- und Unterteil und wird 

mit Hilfe einer Graphitdichtung abgedichtet. Ausgelegt ist der Reaktor für bis zu 450 °C bei 

500 bar. Als Sicherheitskomponente ist eine Berstscheibe verbaut. Beheizt wird der Reaktor 

elektrisch über einen Aluminiumblock mit vier Heizpatronen. Jede hat eine Heizleistung von 

500 W und wird über einen Temperaturregler der Firma Eurotherm (Modell: 808) 

angesprochen. Für die Durchmischung der Reaktanden sorgt ein neodymbasierter Stabmagnet, 

der von einem Magnetrührer angetrieben wird. Das Katalysator-Pulver wird im Reaktoreinsatz 
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zwischen Quarzwolle und zwei Edelstahlnetzen fixiert. Die Anschlüsse am Reaktoroberteil 

ermöglichen die Temperaturmessung im Inneren des Reaktors über ein NiCr-Ni-Thermoelement 

(Typ K), die Druckmessung über ein Manometer sowie die Befüllung bzw. Entleerung des 

Reaktors über Edelstahlkapillaren. 

 

3.2.2 Durchführung der diskontinuierlichen Reaktionen 

Vor der eigentlichen Reaktion, der Fischer-Tropsch-Synthese, muss der Katalysator zunächst 

reduziert werden. Dies wird aufgrund der leichten Oxidierbarkeit einiger Spezies direkt im 

Reaktor durchgeführt. Dazu werden 0,5 g Katalysator zwischen Quarzwolle und zwei 

Edelstahlnetzen im Reaktoreinsatz fixiert, welcher anschließend in den Reaktor eingesetzt wird. 

Nach Verschließen des Reaktors wird dieser fünfmal mit ca. 50 bar H2 gespült. Danach wird der 

Reaktor mit 100 bar H2 befüllt, verschlossen, in den Heizmantel eingesetzt und mit einer 

Heizrate von 10 K min-1 auf 400 °C aufgeheizt. Diese Temperatur wird für 5 min gehalten, um 

anschließend mit 5 K min-1 auf 480 °C zu heizen. Nach weiteren 5 min Haltedauer wird mit 

einer Heizrate von 5 K min-1 auf 500 °C geheizt und diese Temperatur für 3 h gehalten. Nach 

abgeschlossener Reduktion wird das Gasgemisch in die Abluft entspannt, der Reaktor wiederum 

fünfmal mit ca. 50 bar H2 gespült und mit einem H2-CO2-Gemisch im Verhältnis von 3:1 befüllt. 

H2 wird aus einer 300 bar H2-Gasflasche über einen Druckminderer, CO2 in flüssiger Form über 

eine Kolbenpumpe der Fima Knauer (Modell: Preparative Pump P1800), in den Reaktor dosiert. 

Der Druck im Reaktor kann durch unterschiedliche Mengen an eingefülltem Eduktgemisch 

variiert werden. Der mit H2 und CO2 befüllte Reaktor wird anschließend mit einer Heizrate von 

10 K min-1 auf 325 °C aufgeheizt und für 15 h bei dieser Temperatur gehalten. Im Anschluss an 

die Reaktion wird, sobald der Reaktor auf Raumtemperatur abgekühlt ist, die Gasphase mittels 

FTIR-Spektroskopie analysiert. Danach wird erneut mit H2 gespült, der Reaktor mit H2 und CO2 

im Verhältnis 3:1 befüllt und eine weitere Reaktion unter gleichen Bedingungen gefahren. Diese 

Reaktionszyklen können beliebig oft hintereinander gefahren werden. Abschließend wird der 

Reaktoreinsatz ausgebaut, gewogen und das im Reaktoreinsatz vorhandene Flüssigprodukt in 

1 mL Toluol aufgenommen. 

 

3.3 Optimierung der kontinuierlichen Anlage 

Die übernommene kontinuierliche Anlage wies einige Schwächen auf. Daher ist ein Ziel dieser 

Arbeit das bestehende System zu optimieren. Im Folgenden wird auf den übernommenen 

Zustand (Fließbild siehe Abbildung 3-1), die durchgeführten Umbauten, die implementierte 

Analytik sowie den finalen Zustand der Anlage eingegangen. 
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3.3.1 Apparative Umbauten 

 

Abbildung 3-1: Fließbild der übernommenen, kontinuierlichen CO2-Hydrierungsanlage. Mit Genehmigung 

verwendet aus Referenz [Mok-2017]. Copyright © 2017, C. Mokou. 



 

3 Experimentalteil  32 

Wie in Abbildung 3-1 zu sehen, erfolgte die H2-Dosierung über einen Massendurchflussregler 

(Modell In-Flow der Firma Wagner) und CO2 wurde flüssig über eine Kolbenpumpe (Modell 

Preparative Gradient Pump 80P der Firma Knauer, Förderung durch zwei gegenläufige Kolben) 

dosiert. Die Schwankungen im geförderten H2-Strom waren vernachlässigbar. Im Gegensatz 

dazu waren die Schwankungen des CO2-Stroms signifikant. Abbildung 10-15 im Anhang zeigt 

die CO2-Fördermenge in Abhängigkeit von der Zeit. Daran ist erkennbar, dass die Fördermenge 

der Pumpe, selbst im Idealfall direkt nach dem Neukauf, Schwankungen von ca. 100 % aufwies. 

Mit fortschreitender Nutzungsdauer nahmen die Schwankungen weiter zu. Daher war das 

H2/CO2-Verhältnis nicht konstant bei 3:1, sondern schwankte, im besten Fall, zwischen 3:0,67 

und 3:1,33. Dies hat mehrere Auswirkungen. Zum einen ist die Lage des Gleichgewichtes der 

reversen Wassergas-Shift-Reaktion vom H2/CO2-Verhältnis abhängig, zum anderen führt der 

schwankende CO2-Strom zu einer schwankenden Verweilzeit. 

 

Dieses Problem wurde gelöst, indem auf vorgemischte Prüfgasflaschen umgestiegen wurde. Das 

gasförmige Gemisch aus H2/CO2 im Stoffmengenverhältnis 3:1 wird über einen Kompressor 

(Firma: HD-tech, Modell: Gaskompressorstation GB-0031-4) auf 300 bar verdichtet und 

anschließend mit Hilfe eines Druckminderers in das Reaktorsystem entspannt. Dadurch sind 

ein konstantes H2/CO2-Verhältnis sowie eine konstante Verweilzeit realisierbar. 

 

Der bisherige Umbau ermöglichte eine konstante Verweilzeit für den Fall ohne Reaktion. Sobald 

die Fischer-Tropsch-Synthese stattfand, trat ein weiteres Problem auf. Es kam erneut zu 

Schwankungen des Volumenstroms und damit verbunden zu einer nicht konstanten 

Verweilzeit. Der Grund dafür war, dass die Temperatur, auf die der Hochdruckteil beheizt 

wurde, nicht ausreichte, um alle Produkte in der Gasphase zu halten. Da allerdings schon auf 

die Maximaltemperatur des Vordruckreglers von 200 °C geheizt wurde, musste eine andere 

Lösung gefunden werden. Durch den Einbau eines speziellen Hochdruck-Nadelventils, welches 

bis 350 °C beheizt werden kann und die gewünschten Volumenströme realisieren kann, wurde 

eine zweite Druckstufe implementiert, um von Reaktionsdruck auf Atmosphärendruck zu 

entspannen. In Folge dessen können innerhalb der hohen Druckstufe höhere Temperaturen 

erzielt werden, wodurch die Zweiphasigkeit und somit die Pulsation des Massenstroms 

umgangen werden kann. Der Unterschied durch den Umbau ist in Abbildung 3-2 erkennbar. 
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Abbildung 3-2: Vergleich des Edukt-Massenstroms in Abhängigkeit von der Zeit vor dem Umbau (links) bzw. nach 

dem Implementieren der zweiten Druckstufe durch Einbau des Hochdruck-Nadelventils (rechts). mKat 

= 0,5 g, pReaktor =  150 bar, TReaktor = 325 °C, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K. 

 

Weiterhin wurde ein Coriolis-Durchflussmesser der Firma Wagner (Modell: mini Cori-Flow) vor 

den Reaktoreingang installiert, um den exakten Massenstrom des Edukt-Gemischs zu erfassen, 

der Reaktor vertikal ausgerichtet, um die Gefahr von Kurzschlussströmungen zu minimieren 

und das gesamte Leitungssystem beheizt, um in der ganzen Anlage Kondensationen zu 

vermeiden. Die Beheizung wurde in mehrere Segmente unterteilt, um die gewünschte 

Temperatur möglichst genau einstellen zu können. 

 

3.3.2 Implementierte Analytik 

Auch die Analytik des Produktspektrums wurde grundlegend geändert. Zum Zeitpunkt der 

Übernahme wurden die kondensierten Kohlenwasserstoffe offline mittels Gaschromatographie-

Massenspektrometrie untersucht. Die gasförmigen Kohlenwasserstoffe konnten lediglich 

qualitativ mittels Infrarotspektroskopie detektiert werden. Die aktuelle Analytik besteht aus 

einem online Gaschromatographen der Firma Shimadzu (Modell: GC-2014) mit zwei 

Trennsäulen und zwei Flammenionisationsdetektoren sowie einem online FTIR-Spektrometer 

der Firma Bruker (Modell: alpha-T), welches mit einer beheizbaren Gasmesszelle ausgestattet 

ist. Durch diese Kombination können alle Produkte quantitativ bestimmt werden. 

 

Die Probenaufgabe im Gaschromatographen erfolgt durch ein 6-Port-Ventil, an welches eine 

Probenschleife angeschlossen ist. Abbildung 3-3 zeigt die beiden möglichen Stellungen des 

6-Port-Ventils. Links ist der Zustand gezeigt, in welchem die Probenschleife mit Produktgas 

durchströmt wird, rechts erfolgt die Aufgabe des Produktgemischs auf die erste Säule. 
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Abbildung 3-3: Die beiden Schaltzustände des, an dem Gaschromatographen verbauten, 6-Port-Ventils. 

 

Die Verschaltung der beiden Säulen ist in Abbildung 3-4 gezeigt. Bei Säule 1 handelt es sich um 

eine Kapillarsäule der Firma Restek (Rtx-1 30 m·0,32 mm·1,5 µm), bei Säule 2 um eine PLOT 

Säule von Restek (Rt-QS-BOND 30 m·0,32 mm·10 µm). Da die kurzkettigen Kohlenwasserstoffe 

nahezu unbeeinflusst die erste Säule passieren, werden alle Komponenten von Methan bis 

Hexan nach Säule 1 auf Säule 2 gespült und dort aufgetrennt. Die längerkettigen 

Produktspezies dürfen nicht auf Säule 2 gelangen, da die Wechselwirkung dieser Moleküle mit 

der stationären Phase so stark ist, dass es zur Akkumulation kommen würde. Deswegen muss 

das 4-Port-Ventil zu einem bestimmten Zeitpunkt von der linken Stellung in Abbildung 3-4 auf 

die Rechte umschalten. Dieser Schaltzeitpunkt wurde nach Optimierung des Temperatur- und 

Druckprofils empirisch bestimmt und beträgt 6,10 min. 

 

Abbildung 3-4: Die beiden Schaltzustände des 4-Port-Ventils. 

 

Die Kalibrierung des Gaschromatographen erfolgte durch das Dosieren unterschiedlicher 

n-Alkane, 1-Alkene, 1-Alkohole, Säuren und einer Prüfgasmischung bestehend aus Methan, 
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Ethan, Propan, Propen und n-Butan in Stickstoff. Die erhaltenen Chromatogramme sind in 

Abbildung 10-3 im Anhang zu sehen. Weiterhin wurden zur Überprüfung der Kalibrierung 

weitere Prüfgase, wie Ethan bzw. Ethen in Helium vermessen. Alle Einstellparameter des 

Gaschromatographen während der Trennmethode sind in Kapitel 10.1 im Anhang 

zusammengefasst (siehe Tabelle 10-1, Abbildung 10-1 und Abbildung 10-2). 

 

Das online FTIR-Spektrometer der Firma Bruker (Modell: alpha-T) wurde mit einer beheizbaren 

Gasmesszelle ausgestattet. Diese ermöglicht die Temperierung der Messzelle auf 200 °C. Vor 

und hinter der Messzelle wurden Druckmessumformer der Firma Afriso installiert, um den 

Druck in der Gasmesszelle bestmöglich abbilden zu können. Die Spezifikationen der 

Gasmesszelle sowie die Einstellungen für die Aufnahme von Absorptionsspektren sind in 

Tabelle 3-1 zusammengefasst. Die Aufnahme der Spektren erfolgt, ebenso wie die 

Gerätesteuerung, über die Software OPUS 7.5 der Firma Bruker. 

Tabelle 3-1: Gerätespezifikationen und –einstellungen für die Aufnahme der Absorptionsspektren.  

Parameter Einstellung 

Volumen der Zelle 6 mL 

Optische Weglänge 7 cm 

Fenstermaterial Zinkselenid 

spektraler Bereich 500 - 4000 cm-1 

Auflösung 1 cm-1 

Hintergrundmessung 120 Scans (unter Stickstoff) 

Probenmessung 60 Scans 

Temperatur 200 °C 

 

Die Kalibrierung des FTIR-Spektrometers wurde für CO2, CO und H2O durchgeführt. Bei CO2 

bzw. CO wurden Gasströme unterschiedlicher Volumenanteile durch die Messzelle geleitet und 

analysiert, um daraus Kalibrierkurven zu erstellen. H2O wurde mit Hilfe eines Sättigersystems 

in die Gasphase überführt und nach der Messung hinter dem Spektrometer auskondensiert. 

Durch Variation der Sättigertemperatur ließen sich unterschiedliche Volumenanteile an Wasser 

in Stickstoff realisieren. Die erhaltenen Kalibrierkurven sind in Kapitel 10.1 im Anhang zu 

sehen. 

 

3.3.3 Finaler Zustand 

Abbildung 3-5 zeigt den finalen Zustand der kontinuierlichen CO2-Hydrierungsanlage. Die 

gestrichelten Linien stellen die beheizten Leitungen dar. 
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Abbildung 3-5: Fließbild der kontinuierlichen CO2-Hydrierungsanlage. 
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3.4 Durchführung der kontinuierlichen Experimente 

Analog der Durchführung der diskontinuierlichen Reaktionen (vgl. Kapitel 3.2.2) wird auch im 

kontinuierlichen Fall der Katalysator vor der Reaktion im Reaktor reduziert. Um die thermische 

Belastung des Katalysators möglichst gering zu halten, wird der Katalysator mit Kieselgel 

vermischt (exakte Einwaagen von Katalysatoren und Kieselgel siehe Tabelle 10-4 im Anhang). 

Die Katalysatorschüttung wird im ¼“ U-Rohr-Reaktor zwischen zwei Stopfen aus Quarzwolle 

fixiert und die Länge der Schüttung notiert (siehe Tabelle 10-4 im Anhang). Anschließend wird 

der Reaktor über die VCR-Verschraubungen an die Anlage angeschlossen. Die Reduktion wird, 

bei allen Katalysatoren, unter Atmosphärendruck im reinen H2-Strom bei 400 °C durchgeführt. 

Die Dauer der Reduktion beträgt 3 h. Nach abgeschlossener Reduktion und Abkühlen unter 

300 °C wird der H2-Strom durch ein 3:1 Gemisch aus H2 und CO2 ersetzt. Während den 

reaktionstechnischen Untersuchungen werden die Reaktortemperatur zwischen 300 und 

400 °C, der Druck zwischen 10 und 150 bar und die hydrodynamische Verweilzeit zwischen 

0,14 und 2,50 min variiert. Jeder eingestellte Betriebspunkt wird für mindestens 1 h konstant 

gehalten und in-situ infrarotspektroskopisch auf Stationarität überprüft, bevor ein Messpunkt 

aufgezeichnet wird. Dazu wird der Produktstrom simultan durch die Probenschleife des online 

Gaschromatographen und die FTIR-Messzelle geleitet. Anschließend wird die Probenmessung 

am Gaschromatographen gestartet und die in der FTIR-Messzelle stehende Gasprobe 

vermessen. Tabelle 3-2 fasst die Reaktionsbedingungen der durchgeführten Messreihen am Fe-

Cu-Al2O3+K Katalysator zusammen. 

Tabelle 3-2: Durchgeführte Messreihen am Fe-Cu-Al2O3+K Katalysator. 

Messreihe p / bar T / °C ἳ / g min-1 

Einfahrphase 77 325 0,218 

p-Variation 10 - 150 325 0,221 

Űhyd-Variation 150 325 0,096 - 0,432 

T-Variation 150 300 - 400 0,213 

 

Für den Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysator sind die unterschiedlichen Reaktionsbedingungen in 

Tabelle 3-3 gezeigt. Tabelle 3-4 gibt nähere Informationen zu der Messmatrix. 

Tabelle 3-3: Durchgeführte Messreihen am Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysator. Informationen zur Messmatrix können 

Tabelle 3-4 entnommen werden. 

Messreihe p / bar T / °C ἳ / g min-1 

Einfahrphase 150 325 0,09 

Messmatrix 10 - 150 325 0,002 - 0,432 

konstanter ἳ 10 - 150 325 0,025 

T-Variation 150 300 - 400 0,213 
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Tabelle 3-4: Durchgeführte Messmatrix am Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysator. 

p / bar 10 40 75 100 125 150 

ẖyd / min ἳ / g min-1 

0,14 0,030 0,119 0,221 0,293 0,363 0,432 

0,27 0,016 0,062 0,115 0,152 0,189 0,225 

0,62 0,007 0,026 0,049 0,065 0,081 0,096 

1,25 0,003 0,013 0,025 0,033 0,040 0,048 

2,50 0,002 0,007 0,012 0,016 0,020 0,024 

 

Mit Hilfe der simulierten Dichten für das H2/CO2-Gemisch (siehe Tabelle 4-1) können die 

hydrodynamischen Verweilzeiten in Massenströme umgerechnet werden (vgl. Formeln in 

Kapitel 4.4). In Tabelle 3-5 sind die Reaktionsbedingungen für die durchgeführten Messreihen 

am Modellkatalysator aufgelistet. 

Tabelle 3-5: Durchgeführte Messreihen am Modellkatalysator. 

Messreihe p / bar T / °C ἳ / g min-1 

Einfahrphase 150 325 0,100 

Űhyd-Variation 150 325 0,014 - 0,098 

T-Variation 150 300 - 400 0,014 

 

3.5 Charakterisierung der Katalysatoren 

Im Zuge der Katalysatorcharakterisierung werden Röntgendiffraktometrie (XRD), Argon-

Physisorption, Optische Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma (ICP-OES), 

Rasterelektronenmikroskopie (REM) und energiedispersive Röntgenspektroskopie (EDX) 

durchgeführt. 

 

3.5.1 Röntgendiffraktometrie 

Die Pulverdiffraktogramme werden von Dr. Kathrin Hofmann von der Arbeitsgruppe von Prof. 

Barbara Albert am Eduard-Zintl-Institut der TU Darmstadt aufgenommen. Die Messungen 

erfolgen am Gerät STADI P der Firma STOE & Cie auf ebenen Probenhaltern in 

Transmissionsgeometrie. Verwendet werden ein Ge[111]-Monochromator, MoKŬ1-Strahlung 

der Wellenlänge 0,7093 Å und ein ortsempfindlicher Detektor. 

 

3.5.2 Argon-Physisorption 

Die Physisorptionsmessungen werden von Kai Brunnengräber aus der Arbeitsgruppe von Prof. 

Bastian J. M. Etzold am Ernst-Berl-Institut der TU Darmstadt durchgeführt. Die Messungen 

werden an dem Modell 3Flex der Firma Micromeritics angefertigt. Als Adsorptiv wird Argon bei 
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87 K verwendet. Die Messdaten werden mittels BET, t-Plot, BJH Adsorption sowie BJH 

Desorption ausgewertet. Vor den Messungen werden die Proben für 12 h bei 250 °C und 

10-5 mbar ausgeheizt. 

 

3.5.3 Optische Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma 

Die ICP-OES-Messungen werden an der staatlichen Materialprüfungsanstalt Darmstadt von 

Ingeborg Gärtner angefertigt. Verwendet wird ein ICP-OES Optima 2000DV von Perkin Elmer 

mit Prüfmittel-Nr. C-113. Zum Überführen der festen Proben in Lösung wird ein 

Königswasseraufschluss angewendet. 

 

3.5.4 Rasterelektronenmikroskopie und energiedispersive Röntgenspektroskopie 

Topographische Aufnahmen der Katalysatoren werden an einem Philips XL30 FEG 

Rasterelektronenmikroskop durchgeführt. Dieses befindet sich im Fachbereich 

Materialwissenschaften an der TU Darmstadt. Vor den Messungen werden die pulverförmigen 

Katalysatoren auf Graphitfolien fixiert und mit Gold besputtert. Die Messungen erfolgen unter 

Hochvakuum. Die Beschleunigungsspannung beträgt zwischen 10 und 30 kV, der 

Arbeitsabstand wird auf ca. 10 mm eingestellt. Die Messungen der energiedispersiven 

Röntgenspektroskopie werden am selben Gerät durchgeführt. 
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4 Grundlagen der Auswertung 

In diesem Kapitel wird beschrieben, wie die in Kapitel 5 enthaltenen Werte für Umsätze und 

Selektivitäten aus den Messdaten berechnet werden. Die Messdaten bestehen aus den 

Massenströmen des Coriolis-Durchflussmessers, den Drücken und Temperaturen an 

verschiedenen Messstellen der Anlage, den Absorbanzen diverser Moleküle im FTIR-

Spektrometer und den Signalen der beiden Flammenionisationsdetektoren des 

Gaschromatographen. 

 

4.1 FTIR-Analyse 

Da die Moleküle CO2, CO und H2O nicht im Gaschromatographen mit 

Flammenionisationsdetektoren quantifiziert werden können, werden diese aus den Spektren 

des FTIR-Spektrometers bestimmt. Wie bereits in Kapitel 3.3.2 beschrieben, ist das online FTIR-

Spektrometer (Modell alpha-T der Firma Bruker) mit einer beheizbaren Gasmesszelle 

ausgestattet, welche die Temperierung auf 200 °C ermöglicht. Weiterhin sind vor und hinter 

der Messzelle Druckmessumformer installiert, um den Druck in der Gasmesszelle, als 

arithmetischen Mittelwert daraus, bestmöglich abzubilden. Für die Berechnung der Anteile an 

CO2, CO und H2O werden jeweils Bereiche im FTIR-Spektrum genutzt, die keine 

Überlagerungen mit anderen Substanzen aufweisen. Für CO2 wird der Wellenzahlbereich von 

612 bis 620 cm-1, für CO von 2143 bis 2201 cm-1 und für H2O von 3895 bis 3909 cm-1 

verwendet. Diese Bereiche werden, nach angewendeter Basislinienkorrektur, integriert. Die 

erhaltenen Integrale werden mit Hilfe der zuvor angefertigten Kalibrierung in Konzentrationen 

umgerechnet. Die Kalibrierkurven für CO2, CO und H2O sind in Abbildung 10-4 im Anhang 

enthalten. Anschließend werden die Konzentrationen durch Anwendung des idealen 

Gasgesetzes in Volumenanteile umgewandelt (analog Formel (4-1)). Das ideale Gasgesetz ist, 

aufgrund der Temperatur von 200 °C und Atmosphärendruck, in sehr guter Näherung 

anwendbar. Durch das ideale Gasgesetz sind Volumenanteile gleich Stoffmengenanteile und 

werden als solche in die Gleichungen in Kapitel 4.3 eingesetzt:  

•
ὧϽ2ϽὝ

ὴ
 (4-1) 

 

4.2 Gaschromatographische Analyse 

Alle gebildeten Kohlenwasserstoffe werden durch die in Kapitel 3.3.2 beschriebene 

Säulenschaltung getrennt und mit den beiden Flammenionisationsdetektoren detektiert. In den 

erhaltenen Chromatogrammen werden die, den jeweiligen Molekülen zugehörigen, Signale 

integriert und können, durch vorangegangene Kalibrierung, den entsprechenden 
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Stoffmengenanteilen zugeordnet werden. Um diese Umrechnung realisieren zu können, werden 

Response Faktoren (RF) verwendet. Diese sind definiert als der Quotient aus Massenanteil einer 

Komponente wi und der zugehörigen am FID detektierten Signalfläche Ai [Sca-1985]: 

2&
ύ

ὃ
 (4-2) 

Wird der Response Faktor der Komponente i mit dem Response Faktor einer bekannten 

Referenzsubstanz RFref ins Verhältnis gebracht, wird der relative Response Faktor (RRF) 

erhalten: 

22&
2&

2&

ύϽὃ

ὃϽύ
 (4-3) 

Ist der Massenanteil und die zugehörige Signalfläche der Referenzsubstanz bekannt, lässt sich 

der Massenanteil der Komponente i bestimmen: 

ύ
22&ϽὃϽύ

ὃ
 (4-4) 

Zu beachten gilt, dass unterschiedliche Flammenionisationsdetektoren nicht die gleiche 

Sensitivität haben. Soll eine möglichst hohe Genauigkeit der Daten sichergestellt werden, wie 

es in dieser Arbeit beabsichtigt ist, muss die Bestimmung der Signalfläche der Referenz auf allen 

verwendeten Flammenionisationsdetektoren durchgeführt werden. Somit werden FID 

spezifische Aref erhalten, die für die Berechnung in Formel (4-4) genutzt werden. 

 

Analog Scanlon et al. lassen sich die RRF durch Einbeziehung der Molmassen der Komponenten 

in die molaren RRF umrechnen [Sca-1985]. Dadurch ist der Stoffmengenanteil der Komponente 

i zugänglich: 

22&ȟ 22&Ͻ
ὓ

ὓ

ύϽὃ

ὃϽύ
Ͻ
ὓ

ὓ

ὼϽὃ

ὃϽὼ
 (4-5) 

ὼ
22&ȟ ϽὃϽὼ

ὃ
 (4-6) 

Die für die Berechnungen verwendeten Response Faktoren entstammen der Literatur und sind 

im Anhang in Tabelle 10-3 zusammengestellt [Die-1967, Kai-1969]. Als Referenzsubstanz wird 

n-Butan genutzt, da dessen FID-Signal getrennt von allen anderen Substanzen auftritt und 

somit keinerlei Überlagerung enthält (vgl. Abbildung 10-3 rechts, unten). Erweiternd zu 

Gleichung (4-6) wird bei der Auswertung der Versuche auch der Druck und die Temperatur in 

der Probenschleife des Gaschromatographen berücksichtigt. Da die Temperatur immer konstant 

185 °C beträgt, fällt der Temperatur-Term weg und es folgt: 
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ὼ
22&ȟ ϽὃϽὼ Ͻὴ

ὃ Ͻὴ
 (4-7) 

 

4.3 CO2-Umsatz und Produktselektivitäten 

Aus den in Kapitel 4.1 und 4.2 erhaltenen Stoffmengenanteilen lassen sich durch weitere 

Berechnungsschritte die reaktionstechnischen Größen Umsatz und Selektivität bestimmen. Da 

im stationären Zustand der Stoffmengenstrom an Kohlenstoff vor dem Reaktor gleich groß ist 

wie der Stoffmengenstrom an Kohlenstoff hinter dem Reaktor, lässt sich über die 

Kohlenstoffmenge bilanzieren. Diese Bilanz wird erstellt, weil keine Möglichkeit besteht, den 

Volumenstrom auf der Produktseite zu messen. Dies ist der hohen Temperatur von mindestens 

185 °C in Kombination mit den geringen Volumenströmen geschuldet. Das bedeutet, dass der 

in Form von CO2 dem Reaktor zugeführte Kohlenstoffstoffmengenstrom sich im Reaktor auf 

eine Vielzahl an Produkten aufteilt. Um diesen Sachverhalt möglichst einfach in Formeln 

abbilden zu können, wird der Faktor ὼ eingeführt. Dieser entspricht dem Verhältnis aus 

Stoffmengenstrom der Komponente i und dem Stoffmengenstrom an Kohlenstoff: 

ὼ
ὲ

ὲ

ὲ

ὲ ȟ
 (4-8) 

ὲ ȟ in Gleichung (4-8) ist der CO2-Stoffmengenstrom vor dem Reaktor. Werden die 

Stoffmengenströme der Produkte in Formel (4-8) eingesetzt, wird der Ausdruck komplizierter. 

Zum besseren Verständnis wird im Folgenden die Gleichung für eine unvollständige Reaktion 

von CO2 zu den Produkten Methan, Ethan und Propan angegeben. ὲ  stellt den CO2-

Stoffmengenstrom hinter dem Reaktor, also unumgesetztes Edukt dar: 

ὼ
ὲ

ὲ

ὲ

ὲ ȟ

ὲ

ὲ ὲ ςϽὲ σϽὲ
 (4-9) 

Wie in Formel (4-9) gezeigt, werden alle Stoffmengenströme im Nenner des Quotienten mit 

ihrer jeweiligen Anzahl an Kohlenstoffen im Molekül multipliziert. Da in der rechten Seite von 

Gleichung (4-9) alle Ströme Stoffmengenströme im Produktstrom sind, lassen sich die Terme 

durch Division durch den Gesamtstoffmengenstrom hinter dem Reaktor in die 

Stoffmengenanteile umwandeln: 

ὼ
ὼ

ὼ ὼ ςϽὼ σϽὼ
 (4-10) 



 

4 Grundlagen der Auswertung  43 

Da die Stoffmengenanteile aller Produkte sowie für unumgesetztes CO2 durch FTIR- und GC-

Messungen bekannt sind, lassen sich für alle Komponenten ὼ berechnen. Durch Umstellung 

von Gleichung (4-8) können alle Stoffmengenströme erhalten werden: 

ὲ ὼϽὲ ȟ (4-11) 

ὲ ȟ ist zugänglich aus dem CO2-Stoffmengenanteil des Eduktstroms ὼ ȟ und dem am 

Coriolis-Durchflussmesser gemessenen Eduktmassenstrom ά . Nach jedem Flaschenwechsel 

des CO2/H2-Prüfgasgemischs wird der exakte Stoffmengenanteil an CO2 durch 

Mehrfachmessung im FTIR-Spektrometer bestimmt. Dieser CO2-Stoffmengenanteil lässt sich 

zusammen mit den Molmassen der Edukte CO2 und H2 in den Massenanteil ύ ȟ umrechnen:  

ύ ȟ

ὼ ȟϽὓ

ὼ ȟϽὓ ὼ ȟϽὓ
 (4-12) 

Durch Multiplikation des Massenanteils mit dem Eduktmassenstrom wird der CO2-Massenstrom 

erhalten: 

ά ȟ ά Ͻύ ȟ 
(4-13) 

Die Division des Massenstroms durch die molare Masse führt zum Stoffmengenstrom: 

ὲ ȟ

ά ȟ

ὓ
 (4-14) 

Aus den CO2-Stoffmengenströmen vor und hinter dem Reaktor lässt sich der Umsatz an CO2 

berechnen: 

Ὗ
ὲ ȟ ὲ

ὲ ȟ
 (4-15) 

Die Produktselektivitäten lassen sich analog Gleichung (4-16) bestimmen. ’ ist der 

stöchiometrische Koeffizient der jeweiligen Komponente: 

Ὓ
’ Ͻὲ

’Ͻὲ ȟ ὲ
 (4-16) 

 

4.4 Hydrodynamische Verweilzeit 

Die hydrodynamische Verweilzeit †  ist definiert als der Quotient aus dem freien Volumen 

der Katalysatorschüttung ὠȟ  und dem Volumenstrom der Edukte unter 

Reaktionsbedingungen ὠ ȟ : 
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†
ὠȟ

ὠ ȟ

 (4-17) 

Das freie Volumen der Katalysatorschüttung ὠȟ  berechnet sich aus dem Reaktorvolumen ὠ 

und dem Volumenanteil des Katalysators am Reaktorvolumen ‐  [Emi-2017]: 

ὠȟ ὠϽρ ‐  (4-18) 

Das Reaktorvolumen ὠ ist das Zylindervolumen des Strömungsrohrs und lässt sich aus dem 

Radius des Strömungsrohrs und der Länge der Katalysatorschüttung berechnen. Somit ergibt 

sich für ὠȟ : 

ὠȟ ὶ Ę Ͻ“Ͻὒ İ Ͻρ ‐  
(4-19) 

Der Eduktvolumenstrom lässt sich mit Hilfe der Dichte des 3:1 Gemischs aus H2 und CO2 in den 

zugehörigen Massenstrom umrechnen: 

ά ὠϽ” (4-20) 

Die Dichten des H2/CO2-Gasgemischs unter Reaktionsbedingungen werden mit Hilfe der 

Simulationssoftware Aspen Plus V8.6 bestimmt. Als Modell wird das Redlich-Kwong-Soave-V2 

Modell mit Huron-Vidal Mischungsregel (RKSMHV2-Modell) genutzt [Asp-V8.6]. Tabelle 4-1 

fasst die simulierten Dichten zusammen. 

Tabelle 4-1: Simulierte Dichten für ein 3:1 Gemisch aus H2/CO2 bei 325 °C und unterschiedlichen Drücken [Asp-V8.6]. 

p / bar 10 40 75 100 125 150 

H́2/CO2 / kg m-3 2,51 9,95 18,45 24,41 30,28 36,05 

 

4.5 Diffusionskoeffizienten in der Mischung 

Die Diffusionskoeffizienten der einzelnen Substanzen in der Mischung werden berechnet, 

indem zunächst die binären Diffusionskoeffizienten nach Fuller [Ful-1966] bestimmt und diese 

nach dem Modell von Wilke [Wil-1950] miteinander verrechnet werden. Die binären 

Diffusionskoeffizienten in Gasgemischen lassen sich entsprechend: 

Ὀ
ρπ ϽὝȟ Ͻ

ρ
ὓ

ρ
ὓ

ὴϽ В ‡  В ‡

 
(4-21) 

aus der Temperatur in K, dem Gesamtdruck in atm, den Molmassen in g mol-1 und den 

sogenannten Diffusionsvolumen ‡ (siehe [Ful-1966]) berechnen. Die Einheit der entsprechend 

Gleichung (4-21) erhaltenen Diffusionskoeffizienten ist cm2 s-1. Nach Wilke kann der 
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Diffusionskoeffizient Ὀȟ  einer bestimmten Komponente A in der Mischung aus den binären 

Diffusionskoeffizienten Ὀ  berechnet werden [Wil-1950]: 

Ὀȟ
ρ ὼ

В
ὼ
Ὀȟ

 
(4-22) 
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5 Ergebnisse und Diskussion 

5.1 Vorstudie via Batch-Experimenten 

Im folgenden Kapitel werden Batch-Experimente dazu genutzt, um die Aktivierungsphase des 

Katalysators näher zu beleuchten. Weiterhin wird die Fischer-Tropsch-Synthese in einem 

breiten Druckbereich durchgeführt, um den interessanten Bereich für die kontinuierlichen 

Performancemessungen ausfindig zu machen. Abbildung 5-1 zeigt den Fe-Cu-La2O3-K 

Katalysator mit der Zusammensetzung 100/20/16/5,5 (g/g/g/g) in zwei aufeinander 

folgenden Batch-Experimenten, jeweils mit einer Reaktionsdauer von 15 h. Beide 

Reaktionszyklen wurden, wie in Kapitel 3.2.2 beschrieben, unter identischen Bedingungen 

gefahren. Der Anstieg des Druckes zu Beginn der Reaktion resultiert aus dem Hochheizen des 

Batch-Autoklaven. 

 

Abbildung 5-1: Gemessener Systemdruck in Abhängigkeit von der Reaktionszeit während dem ersten bzw. zweiten 

Reaktionszyklus. mKat = 0,5 g, TReaktor = 325 °C, ʐ = 15 h, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-La2O3-K 

[Geo-2016]. 

 

Anhand von Abbildung 5-1 lässt sich erkennen, dass während der ersten Messung der Druck 

schneller abnimmt als im zweiten Durchgang. Dieser Sachverhalt kann mit der Ausbildung der 

katalytisch aktiven Phase begründet werden. Analog Riedel et al. wird bei Kontakt des 

reduzierten Katalysators mit CO2 ein Teil des Kohlenstoffs in den Katalysator eingebaut [Rie-

2003]. Dabei bildet sich die, für die Fischer-Tropsch-Synthese, aktive Katalysatorspezies Fe5C2 

aus [Sch-2005, Wan-2008]. Abbildung 5-2 zeigt den ersten Reaktionszyklus für 

unterschiedliche Reaktionsdrücke. 
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Abbildung 5-2: Druckverlauf während dem ersten Reaktionszyklus bei unterschiedlichen Reaktionsdrücken. mKat = 

0,5 g, TReaktor = 325 °C, ʐ = 15 h, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-La2O3-K [Geo-2016]. 

 

Es zeigt sich, dass bei allen untersuchten Drücken ein ähnlicher Verlauf auftritt. Die Dauer der 

Aktivierungsphase scheint nahezu unabhängig vom vorherrschenden Druck zu sein. In 

Abbildung 5-3 und Abbildung 5-4 wird auf eine Versuchsreihe eingegangen, bei welcher drei 

Reaktionszyklen hintereinander gefahren wurden. Alle drei bei identischen 

Reaktionsbedingungen. Die Reaktionen wurden jeweils bei 325 °C und einem Reaktionsdruck 

von 206 bar durchgeführt. 

 

Abbildung 5-3: CO2-Verbrauch von drei aufeinander folgenden Zyklen unter identischen Bedingungen. mKat = 0,5 g, 

TReaktor = 325 °C, pReaktor = 206 bar, ʐ = 15 h, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-La2O3-K [Geo-2016]. 

 

Der in Abbildung 5-3 gezeigte CO2-Verbrauch beinhaltet das vom Katalysator eingebaute CO2 

ebenso wie die abreagierten CO2-Moleküle durch reverse Wassergas-Shift-, Sabatier- und 

Fischer-Tropsch-Reaktion. Daran ist erkennbar, dass es nicht nur vom ersten zum zweiten 
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Reaktionszyklus zu einer Abnahme des CO2-Verbrauchs kommt, sondern ebenfalls vom Zweiten 

auf den Dritten. Abbildung 5-4 geht näher auf diesen Sachverhalt ein und zeigt die Stoffmengen 

der einzelnen Stoffklassen. Die Stoffmenge von 28 mmol in Zyklus 0 ist zur Veranschaulichung 

mit aufgetragen und entspricht der CO2-Stoffmenge, die in jedem Zyklus als Edukt eingesetzt 

wurde. Die in Zyklus eins enthaltenen 2,5 mmol C für die Carbidbildung entsprechen der 

Stoffmenge an Kohlenstoff, die in 0,5 g des eingesetzten Katalysators eingebaut wird, wenn alle 

enthaltenen Eisenatome mit Kohlenstoff zu Fe5C2 reagieren. 

 

Abbildung 5-4: Zusammensetzung der Gasphase vor der Reaktion (Zyklus 0) und nach ein, zwei bzw. drei 

Reaktionszyklen unter identischen Bedingungen. mKat = 0,5 g, TReaktor = 325 °C, pReaktor = 206 bar, ʐ = 

15 h, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-La2O3-K [Geo-2016]. 

 

Abbildung 5-4 zeigt, dass sich nicht nur der CO2-Verbrauch von Zyklus zwei auf drei erneut 

ändert, sondern dass sich ebenfalls die Produktverteilung verändert. Somit ist die 

Formierungsphase des Katalysators nach den ersten 15 h Reaktionszeit nicht abgeschlossen, 

sondern findet weiterhin statt. Die abnehmende CH4-Bildung mit fortschreitender 

Reaktionsdauer ist laut Prasad et al. durch die Umwandlung von Ŭ-Eisen in die Carbidform  

begründet [Pra-2008]. Aus diskontinuierlichen Experimenten bei unterschiedlichen 

Reaktionsdrücken wurden CO2-Umsätze und die Selektivitäten bezüglich -CH2-, CH4 und CO 

berechnet. In den Berechnungen wurden jeweils 2,5 mmol C für die Carbidbildung 

berücksichtigt. Abbildung 5-5 zeigt den Verlauf von CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in 

Abhängigkeit vom Reaktionsdruck für den jeweils ersten Reaktionszyklus. 
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Abbildung 5-5: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. mKat = 0,5 g, TReaktor = 

325 °C, ʐ = 15 h, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-La2O3-K [Geo-2016]. 

 

Die Selektivitäten bezüglich -CH2-, CH4 und CO zeigen in Abbildung 5-5 keine signifikante 

Abhängigkeit vom Druck. Allerdings bewirkt die Erhöhung des Drucks von 75 auf 142 bar eine 

Umsatzsteigerung von 26 auf 68 %. Eine weitere Druckerhöhung führt zur allmählichen 

Abnahme des CO2-Umsatzes. Um weitere Erkenntnisse im Zusammenhang mit dem starken 

Umsatzanstieg zwischen 75 und 142 bar zu gewinnen, wurden im kontinuierlichen 

Versuchsaufbau Druckvariationsexperimente im Bereich von 10 bis 150 bar durchgeführt. 

 

5.2 Reaktionstechnische Untersuchungen an Fe-Cu-Al2O3+K 

In diesem Kapitel wird die reaktionstechnische Untersuchung des Fe-Cu-Al2O3+K 

Vollkatalysators mit der Zusammensetzung 100/6,6/15,7/4 (g/g/g/g) im kontinuierlichen 

Betrieb betrachtet. Abbildung 5-6 zeigt den gesamten Untersuchungszeitraum des Katalysators 

während diverser Variationen. Abbildung 5-6 gliedert sich in mehrere Bereiche. In Bereich I ist 

die Einfahrphase, in Bereich II und III die p-Variation, in IV die Variation der hydrodynamischen 

Verweilzeit und in Bereich VII die T-Variation gezeigt. Die Drücke, Temperaturen und 

Massenströme in den jeweiligen Bereichen sind Tabelle 3-2 zu entnehmen. In den Bereichen V 

und VI fanden keine Variationen statt. 
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Abbildung 5-6: Übersicht der durchgeführten Variationen. CO2-Umsatz in Abhängigkeit von der Laufzeit. 

mKat = 0,5 g, pReaktor = 10 - 150 bar, TReaktor = 300 - 400 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K 

[Dan-2018]. 

 

In Abbildung 5-7 sind lediglich die Messpunkte bei einem Reaktionsdruck von 77 bar, einer 

Temperatur von 325 °C und einer hydrodynamischen Verweilzeit von 0,27 min aufgetragen, um 

die Einfahrphase des Katalysators näher betrachten zu können.  

 

Abbildung 5-7: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Laufzeit. mKat = 0,5 g, pReaktor 

= 77 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K [Dan-2018]. 

 

Anhand von Abbildung 5-6 und Abbildung 5-7 ist ersichtlich, dass die ersten beiden 

Druckvariationen in Regime II bzw. III durch die Einfahrphase des Katalysators überlagert 

werden. Daher werden diese nicht weiter betrachtet. Ab einer Betriebszeit von ca. 20 h kann 

von einem annähernd stationären Verlauf gesprochen werden. Die Verifizierung der 

kontinuierlichen Anlage inklusive Analytik ist in Kapitel 10.3 im Anhang gezeigt. 
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5.2.1 Variation der hydrodynamischen Verweilzeit 

Um die optimalen Betriebsbedingungen des Katalysators ausfindig zu machen, wurden 

Variationen der hydrodynamischen Verweilzeit (siehe Abbildung 5-8) und der Temperatur 

(siehe Abbildung 5-10 in Kapitel 5.2.2) durchgeführt. Abhängig von der 

Strömungsgeschwindigkeit resultieren unterschiedliche hydrodynamische Verweilzeiten der 

Edukte CO2 und H2 an den aktiven Zentren des Katalysators. Dies hat einen Einfluss auf die 

gebildete Art und Menge an Fischer-Tropsch-Produkten. 

 

Abbildung 5-8: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,14 - 0,62 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+K [Dan-2018]. 

 

Anhand von Abbildung 5-8 ist erkennbar, dass mit zunehmender Verweilzeit der Reaktanden 

am Katalysator der Umsatz zunimmt. Während die CH4-Selektivität im betrachteten Bereich 

nahezu unabhängig von der Verweilzeit ca. 40 % beträgt, nimmt die CO-Selektivität mit 

steigender Verweilzeit von 24 % bei 0,14 min auf 10 % bei 0,62 min ab. In Folge dessen steigt 

der Anteil der Fischer-Tropsch-Produkte an. 

 

Abbildung 5-9 gibt Aufschluss über die Produktverteilung bei unterschiedlichen 

hydrodynamischen Verweilzeiten. Bei allen betrachteten Stoffklassen bleibt die C-Anzahl an der 

Position des maximalen Stoffmengenanteils, ungeachtet der Verweilzeit, konstant. Bei den 

Alkanen ist die Hauptkomponente Methan, bei den Alkenen ist es Propen, bei den Alkoholen 

Methanol und bei den Säuren Propansäure. Durch Erhöhung der hydrodynamischen Verweilzeit 

von 0,14 auf 0,62 min werden bei Alkanen, Alkenen und Alkoholen die Stoffmengenanteile der 

jeweiligen Komponenten erhöht. Einen Gegensatz dazu bilden die Säuren. Bei dieser Stoffklasse 

sind die Stoffmengenanteile bei der längsten Verweilzeit am geringsten. Die zugehörigen ASF-

Verteilungen sind in Abbildung 10-8 im Anhang abgebildet. 
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Abbildung 5-9: Produktverteilung der Alkane, Alkene, Alkohole bzw. Säuren bei verschiedenen hydrodynamischen 

Verweilzeiten.  h= 0,48 (†  = 0,14 min),  h= 0,49 (†  = 0,27 min),  h= 0,50 (†  = 0,62 min). mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,14 - 0,62 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+K [Dan-2018]. 

 

5.2.2 Variation der Reaktionstemperatur 

Der Anstieg der Reaktionstemperatur von 300 auf 400 °C geht mit einer Zunahme des Umsatzes 

von 14 auf 37 % einher (vgl. Abbildung 5-10). Die CH4-Selektivität weist bei 350 °C ein 

Minimum von 43 % auf. Ähnlich verhält es sich mit der CO-Selektivität. Diese durchläuft 

ebenfalls bei 350 °C ein Minimum von 13 %. Somit ist bei 350 °C der Anteil an Fischer-Tropsch-

Produkten maximal. Während C2-C4 Alkane das Maximum der Selektivität bei 350 °C aufweisen, 

liegt dieses für C5+ Alkane sowie Alkene bei 375 °C. Die Alkohol-Selektivität zeigt einen anderen 

Trend. Deren Maximum beträgt 7 % bei 300 °C und nimmt mit steigender Temperatur 

kontinuierlich ab. Die aus Abbildung 5-10 abgeleiteten Trends lassen sich auch in Abbildung 

5-11 erkennen. 
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Abbildung 5-10: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Reaktionstemperatur. mKat = 0,5 g, 

pReaktor = 150 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 300 - 400 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K 

[Dan-2018]. 

 

 

 

Abbildung 5-11: Produktverteilung der Alkane, Alkene, Alkohole bzw. Säuren bei verschiedenen 

Reaktionstemperaturen.  h= 0,56 (T = 300 °C),  h= 0,54 (T = 325 °C),  h= 0,55 (T = 350 °C),  h= 0,55 (T 

= 375 °C),  h= 0,52 (T = 400 °C). mKat = 0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 300 - 400 °C, 

H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K [Dan-2018]. 
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Die größten Alkohol-Stoffmengenanteile werden bei 300 °C erzielt, wohingegen die Maxima für 

Alkene und Säuren bei 375 °C auftreten. Abbildung 5-11 zeigt weiterhin, dass das Hauptprodukt 

der Alkane das Methan, der Alkene das Propen, der Alkohole das Methanol und der Säuren die 

Propansäure ausmacht. Die zugehörigen ASF-Verteilungen sind in Abbildung 10-9 im Anhang 

gezeigt. 

 

5.3 Reaktionstechnische Untersuchungen an Fe-Cu-Al2O3+Na 

Im Folgenden wird auf die reaktionstechnische Untersuchung des Fe-Cu-Al2O3+Na 

Vollkatalysators mit der Zusammensetzung 100/10/13/10 (g/g/g/g) eingegangen. 

 

5.3.1 Variation der Reaktionstemperatur 

Abbildung 5-12 zeigt die Variation der Reaktionstemperatur. Die Reaktionsbedingungen waren 

die gleichen wie bei der Temperaturvariation am Fe-Cu-Al2O3+K Katalysator (siehe Abbildung 

5-10). Somit ist ein direkter Vergleich der Katalysatorperformance der beiden 

Katalysatorsysteme möglich. 

 

Abbildung 5-12: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Reaktionstemperatur. mKat = 0,5 g, 

pReaktor = 150 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 300 - 400 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na. 

 

Der Vergleich von Abbildung 5-10 mit Abbildung 5-12 zeigt, dass die Umsätze bei 300 und 

325 °C annähernd gleich sind, wohingegen bei 350, 375 und 400 °C am Fe-Cu-Al2O3+Na 

Katalysator höhere Umsätze von bis zu 48 % erzielt werden. An beiden Katalysatorsystemen 

nimmt der CO2-Umsatz mit steigender Temperatur zu. Die Betrachtung der 

Produktselektivitäten zeigt, dass am Fe-Cu-Al2O3+K Katalysator deutlich mehr CH4 gebildet 

wird als am Fe-Cu-Al2O3+Na System. Die CH4-Selektivität an Fe-Cu-Al2O3+K liegt zwischen 43 

und 47 %, an Fe-Cu-Al2O3+Na bei 18 bis 29 %. Weiterhin werden am Fe-Cu-Al2O3+Na 
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Katalysator höhere Selektivitäten bezüglich C5+ Alkanen, Alkenen, Alkoholen und Säuren 

erzielt. Da letztgenannte Produkte in dieser Arbeit gegenüber CH4 präferiert werden, ist der Fe-

Cu-Al2O3+Na Katalysator das besser geeignete System und wurde für weiterführende 

Untersuchungen genutzt. 

 

5.3.2 Variation von Reaktionsdruck und hydrodynamischer Verweilzeit 

Abbildung 5-13 zeigt den CO2-Umsatz in Abhängigkeit von der Reaktionszeit. Zu sehen ist die 

Einfahrphase des Katalysators, gefolgt von der in Tabelle 3-4 beschriebenen Messmatrix und 

der T-Variation, welche bereits in Kapitel 5.3.1 gezeigt wurde. Für die Messmatrix wurden bei 

unterschiedlichen Reaktionsdrücken jeweils fünf verschiedene, aber zwischen den Reihen 

identische, hydrodynamische Verweilzeiten eingestellt. Diese lagen im Bereich von 0,14 bis 

2,50 min. 

 

Abbildung 5-13: Übersicht der durchgeführten Variationen. CO2-Umsatz in Abhängigkeit von der Laufzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 10 - 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

 

Abbildung 5-14 zeigt den CO2-Umsatz in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. 

Bei allen Messreihen steigt der Umsatz mit größer werdender Verweilzeit an und nähert sich 

asymptotisch einem entsprechenden Wert. Es fällt auf, dass die CO2-Umsätze für Verweilzeiten 

bis 1,25 min nahezu unabhängig vom Reaktionsdruck sind. Lediglich die Messreihe bei 10 bar 

weicht von diesem Sachverhalt ab. Bei 2,50 min lässt sich der Trend erkennen, dass der Umsatz 

mit steigendem Druck zunimmt. 
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Abbildung 5-14: CO2-Umsatz in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit bei verschiedenen 

Reaktionsdrücken. mKat = 0,5 g, pReaktor = 10 - 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, 

H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na [Dan-2018]. 

 

Die zugehörigen Produktselektivitäten sind in Abbildung 5-15 bis Abbildung 5-20 zu sehen. 

Anhand von diesen Datenreihen zeigt sich, dass mit zunehmender hydrodynamischer 

Verweilzeit die CO-Selektivität abnimmt. Weiterhin wird eine geringere Selektivität bezüglich 

CO erzielt, wenn ein höherer Reaktionsdruck gewählt wird. Eine niedrigere CO-Selektivität geht 

mit einer höheren Selektivität bezüglich Fischer-Tropsch-Produkten einher. Dieser Trend 

spiegelt sich in allen Produktklassen wider. 

 

Abbildung 5-15: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 10 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 
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Abbildung 5-16: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 40 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 
 

 

Abbildung 5-17: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 75 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 
 

 

Abbildung 5-18: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 100 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 
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Abbildung 5-19: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 125 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

 

 

Abbildung 5-20: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 
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Vergleichbarkeit der Produktselektivitäten. Daher werden sich die folgenden Analysen auf die 

Auftragungen unter konstanten hydrodynamischen Verweilzeiten beschränken. 

 

Abbildung 5-21: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck bei einem konstanten 

Massenstrom von 0,025 g min-1. mKat = 0,5 g, pReaktor = 10 - 150 bar, †  = 0,17 - 2,50 min, TReaktor = 

325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na. 

 

Wie bereits erwähnt, zeigen die CO2-Umsätze bei konstanter hydrodynamischer Verweilzeit für 

den Großteil der Messpunkte keine Abhängigkeit vom Reaktionsdruck auf (siehe Abbildung 

5-22 bis Abbildung 5-26). Bei konstanter hydrodynamischer Verweilzeit steigt mit dem Druck 

auch der Edukt-Massenstrom an (vgl. Tabelle 3-4). Folglich fällt die umgesetzte Menge an CO2 

pro Zeit bei höheren Drücken größer aus, obwohl die Menge an Katalysator unverändert bleibt. 

Dieser Sachverhalt deutet darauf hin, dass die Reaktion bezüglich CO2 nach erster Ordnung 

verläuft. 

Es gilt zu beachten, dass durch die reverse Wassergas-Shift-Reaktion keine Volumenkontraktion 

auftritt, da aus zwei Edukt-Teilchen, CO2 und H2, zwei Produkt-Teilchen, CO und H2O, 

entstehen. Die Bildung von Alkanen, Alkenen, Alkoholen und Säuren geht im Gegensatz dazu 

mit einer Volumenkontraktion einher, da aus mehr Teilchen Weniger entstehen (vgl. 

Reaktionsgleichungen in Kapitel 2.2). Somit findet an der Katalysatorschüttung eine umso 
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Dieser Sachverhalt erklärt, warum bei Abbildung 5-24 bis Abbildung 5-26 der CO2-Umsatz bei 

10 bar Reaktionsdruck am geringsten ausfällt. Bei 10 bar entstehen die wenigsten Fischer-

Tropsch-Produkte, wodurch die geringste Volumenkontraktion, verglichen mit den 
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Reaktionsdrücken 40 bis 150 bar bei sonst gleichen Bedingungen, auftritt. Dadurch ist die über 

die Länge der Katalysatorschüttung gemittelte hydrodynamische Verweilzeit am geringsten. 

Die CO-Selektivitäten nehmen bei allen betrachteten Verweilzeiten mit steigendem Druck ab. 

Damit verbunden steigen die Selektivitäten zu Fischer-Tropsch-Produkten mit zunehmendem 

Druck an. Daraus lässt sich schlussfolgern, dass die Reaktionsgeschwindigkeit der Fischer-

Tropsch-Synthese mit steigendem Druck stärker zunimmt als die Reaktionsgeschwindigkeit der 

reversen Wassergas-Shift-Reaktion. 

Die Selektivität bezüglich Methan steigt, unabhängig von der Verweilzeit, mit zunehmendem 

Druck an. 

Bei 10 bar Reaktionsdruck machen die Alkene, bei allen untersuchten Verweilzeiten, die am 

meisten gebildete Stoffklasse der Fischer-Tropsch-Produkte aus. Dieser Trend passt auch bei 

40 bar bis zu einer hydrodynamischen Verweilzeit von einschließlich 0,62 min. Bei 75 bar 

überwiegen die Alkene nur bei den Verweilzeiten 0,14 und 0,27 min die anderen 

Produktklassen. Dieser Trend, dass der Anteil der Alkene an der Gesamtheit der Fischer-

Tropsch-Produkte mit zunehmender hydrodynamischer Verweilzeit ebenso wie mit 

ansteigendem Reaktionsdruck abnimmt, spiegelt sich auch in den Datenpunkten bei 100, 125 

und 150 bar Druck wider. 

Für 40 bar Reaktionsdruck machen bei den Verweilzeiten 1,25 und 2,50 min die C2-C4 Alkane 

das Hauptprodukt der Fischer-Tropsch-Synthese aus. Bei 75, 100, 125 und 150 bar ist dies 

bereits ab 0,62 min der Fall. 

Bei Betrachtung der Alkohole ist erkennbar, dass bei allen untersuchten Verweilzeiten außer 

0,14 min die Alkohol-Selektivität bei der Druckerhöhung von 10 auf 40 bar sich verdoppelt bzw. 

verdreifacht. Weitere Druckerhöhung von 40 bis 150 bar führt zu keiner weiteren Zunahme der 

Selektivität bezüglich Alkoholen. Die Messreihe bei 0,14 min Verweilzeit zeigt bei der 

Druckerhöhung von 10 auf 40 bar dasselbe Verhalten, allerdings führt die weitere 

Druckerhöhung von 40 auf 150 bar zu einem kontinuierlichen Anstieg der Alkohol-Selektivität. 

Analog zu den Alkoholen verdoppelt bis verdreifacht sich auch die C5+ Alkan-Selektivität durch 

Druckanstieg von 10 auf 40 bar. Das Selektivitätsmaximum liegt, abhängig von der Verweilzeit, 

zwischen 75 und 125 bar. Bei allen Verweilzeiten nimmt die Selektivität bezüglich C5+ Alkanen 

durch weitere Druckerhöhung auf 150 bar ab. 
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Die Selektivität bezüglich Säuren zeigt bei 0,14 und 0,27 min Verweilzeit keine nennenswerte 

Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. Für die hydrodynamischen Verweilzeiten von 0,62 bis 

2,50 min nimmt die Säure-Selektivität mit steigendem Druck ab. 

 

Abbildung 5-22: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. mKat = 0,5 g, pReaktor = 

10 - 150 bar, †  = 0,14 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na [Dan-2018]. 

 

 

Abbildung 5-23: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. mKat = 0,5 g, pReaktor = 

10 - 150 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na [Dan-2018]. 
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Abbildung 5-24: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. mKat = 0,5 g, pReaktor = 

10 - 150 bar, †  = 0,62 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na [Dan-2018]. 

 

 

Abbildung 5-25: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. mKat = 0,5 g, pReaktor = 

10 - 150 bar, †  = 1,25 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na [Dan-2018]. 

 

 

Abbildung 5-26: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. mKat = 0,5 g, pReaktor = 

10 - 150 bar, †  = 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na [Dan-2018]. 
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Abbildung 5-27 zeigt die Produkt-Verteilung für die untersuchten Extremfälle des höchsten 

bzw. niedrigsten Reaktionsdrucks in Kombination mit der kürzesten bzw. längsten Verweilzeit. 

 

Abbildung 5-27: Produktverteilung der Alkane, Alkene, Alkohole bzw. Säuren bei verschiedenen 

Reaktionsbedingungen.  h= 0,59 (p = 10 bar, †  = 0,14 min),  h= 0,56 (p = 10 bar, †  = 2,50 min), 

 h= 0,55 (p = 150 bar, †  = 0,14 min),  h= 0,53 (p = 150 bar, †  = 2,50 min). mKat = 0,5 g, pReaktor = 

10 - 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na [Dan-

2018]. 

 

Das Maximum der Alkan-Verteilung liegt bei dem C1-Baustein Methan. Bei den Alkenen tritt, 

bis auf eine Ausnahme, Propen als Hauptprodukt auf. Die Ausnahme bildet die Kombination 

aus niedrigstem Druck und kürzester Verweilzeit. Dabei liegt das Maximum bei Ethen. Die 

Alkohol-Verteilung weist, in allen Fällen, bei Ethanol den größten Stoffmengenanteil auf. Die 

Ausnahme bei den Säuren bildet der höchste Reaktionsdruck gepaart mit der längsten 

Verweilzeit. Dabei liegt das Maximum bei Propansäure. Die anderen Kombinationen weisen die 

maximalen Säure-Stoffmengenanteile bei Ethansäure auf. Die zugehörigen ASF-Verteilungen 

sind in Abbildung 10-10 im Anhang gezeigt. 

 

0 2 4 6 8 10
0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05
 10 bar,   t

hyd
 = 0,14 min

 10 bar,   t
hyd

 = 2,50 min

 150 bar, t
hyd

 = 0,14 min

 150 bar, t
hyd

 = 2,50 min

x
A

lk
a

n
e
 /

 m
o
l·
m

o
l-1

C-Anzahl

0 2 4 6 8 10
0,00

0,05

0,10

0,15

0,20

0,25

0,30

0,35

0,40
 10 bar,   t

hyd
 = 0,14 min

 10 bar,   t
hyd

 = 2,50 min

 150 bar, t
hyd

 = 0,14 min

 150 bar, t
hyd

 = 2,50 min

x
A

lk
e
n
e
 /

 1
0

-2
 m

o
l·
m

o
l-1

C-Anzahl

0 2 4 6 8 10
0,00

0,10

0,20

0,30

0,40

0,50
 10 bar,   t

hyd
 = 0,14 min

 10 bar,   t
hyd

 = 2,50 min

 150 bar, t
hyd

 = 0,14 min

 150 bar, t
hyd

 = 2,50 min

x
A

lk
o

h
o

le
 /

 1
0

-2
 m

o
l·
m

o
l-1

C-Anzahl

0 2 4 6 8 10
0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05

0,06

0,07

0,08
 10 bar,   t

hyd
 = 0,14 min

 10 bar,   t
hyd

 = 2,50 min

 150 bar, t
hyd

 = 0,14 min

 150 bar, t
hyd

 = 2,50 min

x
S

ä
u

re
n
 /

 1
0

-2
 m

o
l·
m

o
l-1

C-Anzahl



 

5 Ergebnisse und Diskussion  64 

5.3.3 Selektivitäts-Umsatz-Diagramme 

Aus den Selektivitäts-Umsatz-Diagrammen (vgl. Abbildung 5-28 bis Abbildung 5-31) lassen sich 

Rückschlüsse auf die zugrunde liegenden Reaktionsmechanismen ziehen. Der limitierte Bereich 

der Datenpunkte resultiert aus den apparativen Limitierungen. Werden die Daten des SCO-UCO2-

Diagramms auf einen Umsatz von Null extrapoliert, schneiden die Kurven im Bereich von 0,8 

bis 1,0 die y-Achse. Die Extrapolation der Daten im SCH4-UCO2-Graph führt zu Schnittpunkten 

mit der y-Achse im Bereich von 0,1 bis 0,0. Die Betrachtung der Selektivitäts-Umsatz-

Diagramme von C2 bis C4 Alkanen, C5+ Alkanen, Alkenen, Alkoholen und Säuren lassen 

vermuten, dass die Extrapolation der Kurven zu Schnittpunkten mit der y-Achse bei 0,0 führen. 

Dies würde bedeuten, dass das Edukt CO2 im ersten Schritt lediglich zu CO bzw. CH4 umgesetzt 

wird. Alle anderen Produkte würden sich in Folgeschritten aus CO bzw. CH4 bilden. Diese 

Vermutung wird von der Literatur bestätigt [Rie-2001, Rie-2002]. Auch dort wird beschrieben, 

dass die Fischer-Tropsch-Synthese ausgehend von CO stattfindet, welches sich in der 

vorgeschalteten reversen Wassergas-Shift-Reaktion bildet. CH4 kann direkt aus CO2 und H2 über 

die Sabatier-Reaktion als auch indirekt aus CO entstehen (vgl. Kapitel 2.3). 

 

Abbildung 5-28: CO-Selektivität in Abhängigkeit vom CO2-Umsatz. mKat = 0,5 g, pReaktor = 10 - 150 bar, †  = 0,14 - 

2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na. 
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Abbildung 5-29: CH4- (links) bzw. C2 bis C4-Alkan-Selektivität (rechts) in Abhängigkeit vom CO2-Umsatz. mKat = 0,5 g, 

pReaktor = 10 - 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 
 

 

Abbildung 5-30: C5+-Alkan- (links) bzw. Alken-Selektivität (rechts) in Abhängigkeit vom CO2-Umsatz. mKat = 0,5 g, 

pReaktor = 10 - 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 
 

 

Abbildung 5-31: Alkohol- (links) bzw. Säure-Selektivität (rechts) in Abhängigkeit vom CO2-Umsatz. mKat = 0,5 g, pReaktor 

= 10 - 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na. 
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5.4 Anodisches Aluminiumoxid als Modellkatalysator 

Um mehr Verständnis über Katalysatoren zu generieren, ist es sinnvoll ein möglichst einfaches 

System zu wählen. Da die Fischer-Tropsch-Synthese mit ihrer breiten Produktpalette eine sehr 

komplexe Synthese-Route ist, beschränkt sich die Vereinfachung auf die Wahl des Katalysators. 

Das anodische Aluminiumoxid als Basis für einen Fischer-Tropsch-Katalysator zur Umsetzung 

von CO2 mit H2 bietet einige Vorteile. Zum einen sind die einzelnen Poren zylinderförmig, ragen 

senkrecht zur Oberfläche in den Festkörper und weisen keine Verzweigungen zwischen den 

einzelnen Poren auf. Zum anderen ist Aluminiumoxid in allen im kontinuierlichen Setup 

untersuchten Katalysatoren enthalten und bringt dadurch keine bisher unbekannte 

Komponente mit in das System ein. 

 

Da die Diffusionskoeffizienten der einzelnen Komponenten einen bedeutenden Einfluss auf das 

H2/CO2-Verhältnis innerhalb der Pore haben können, werden diese entsprechend den Formeln 

in Kapitel 4.5 nach Fuller [Ful-1966] und Wilke [Wil-1950] berechnet. Die Ergebnisse sind in 

Tabelle 5-1 zusammengefasst. 

Tabelle 5-1: Ergebnisse der Berechnung der Diffusionskoeffizienten nach Fuller und Wilke für die angegebene 

Zusammensetzung. 

  x / mol mol-1 D / m2 s-1 

CO2 0,1609 7,008·10-7 

H2 0,4846 1,631·10-6 

CO 0,0205 7,095·10-7 

H2O 0,2274 9,329·10-7 

CH4 0,0846 7,612·10-7 

C2H6 0,0060 5,099·10-7 

C3H8 0,0060 4,116·10-7 

C4H10 0,0060 3,540·10-7 

C14H30 0,0040 1,845·10-7 

 

Da der Diffusionskoeffizient von H2 größer ist als die Diffusionskoeffizienten der anderen 

Komponenten in der Mischung, lässt sich vermuten, dass sich das Verhältnis von H2/CO2 über 

die Länge der Katalysatorpore von 3:1 am Eingang zu einem höheren Verhältnis am 

geschlossenen Ende der Pore ändert. Das sich ändernde Verhältnis hat wiederum einen Einfluss 

auf die Produktverteilung, weil die unterschiedlichen Produktklassen unterschiedliche Mengen 

an H2 bei ihrer Bildung umsetzen: 

          #/ ( ᵮ #/ (/ (5-1) 
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          #/ σ ( ᴼ #(   ς (/ (5-2) 

          #/ τ ( ᴼ#( ς (/ (5-3) 

Wie bereits aus der Literatur bekannt, begünstigt ein erhöhtes H2/CO2-Verhältnis die Bildung 

von CH4, da die Ausbildung von CH4 maximal viel H2 pro C-Atom benötigt [Dav-2016, Kle-

2011]. 

 

Da das anodische Aluminiumoxid mit unterschiedlichen Porenlängen erworben werden kann, 

lässt sich dieses System in weiterführenden Arbeiten dazu nutzen, den Einfluss der Porenlänge 

auf die Produkt-Verteilung zu untersuchen. Somit eröffnet der Modellkatalysator die 

Möglichkeit, die an einem einfachen System gewonnenen Informationen für das rationale 

Katalysatordesign zu verwenden. Im Folgenden wird auf die Präparation des anodischen 

Aluminiumoxids zum Modellkatalysator sowie die daran durchgeführten reaktionstechnischen 

Untersuchungen eingegangen. 

 

5.4.1 Präparation des anodischen Aluminiumoxids zum Modellkatalysator 

In diesem Kapitel wird der Weg vom erhaltenen Träger zum fertigen Modellkatalysator 

beschrieben. Das genutzte anodische Aluminiumoxid weist einseitig geschlossene Poren auf. 

Daher ist auf der Rückseite eine geschlossene Wabenstruktur zu sehen, wohingegen auf der 

Vorderseite die Poren erkennbar sind (siehe Abbildung 5-33 und Abbildung 5-34). Die 

Versuchsreihe, um festzustellen ob die mechanischen Einwirkungen beim Kleinbrechen des 

Trägermaterials einen Einfluss auf die Porenstruktur haben, lässt sich anhand der REM-

Aufnahmen in Abbildung 5-32 und Abbildung 5-33 diskutieren. 

 

Abbildung 5-32: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahme der Bruchkante des gebrochenen Trägers. 
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Abbildung 5-32 zeigt die Bruchkante des frisch gebrochenen Aluminiumoxid-Plättchens. Daran 

ist erkennbar, dass der Bruch senkrecht zur Oberfläche stattfindet und eine plane Bruchkante 

ausbildet. Somit bricht das Material parallel zu den Poren und beschädigt nur diejenigen Poren, 

die sich an der Bruchkante befinden. Dieser Sachverhalt wird auch durch die REM-Aufnahmen 

in Abbildung 5-33 bestätigt. Dort wird die rückseitige Wabenstruktur des ungebrochenen 

Trägers mit der Siebfraktion von 315 – 200 µm verglichen. Es zeigt sich, dass die Rückseite 

keinerlei Beeinflussung durch das Kleinbrechen erfährt und unbeschädigt bleibt. 

 

Abbildung 5-33: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen der rückseitigen Wabenstruktur des ungebrochenen 

Trägers (links) und der Siebfraktion 315 – 200 µm (rechts). 

 

In Abbildung 5-34 und Abbildung 5-35 sind die Untersuchungen gezeigt, ob das Kalzinieren bei 

500 °C unter Luft einen Einfluss auf die Struktur des Trägermaterials hat. 

 

Abbildung 5-34: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen des unbehandelten Trägers (links) und des über 7 h bei 

500 °C kalzinierten Trägers (rechts). 
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Abbildung 5-35: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen des unbehandelten Trägers (links) und des über 6 d 

bei 500 °C kalzinierten Trägers (rechts). 

 

Der Vergleich der über 7 h bzw. 6 d unter Luft bei 500 °C kalzinierten Träger mit dem 

unbehandelten Trägermaterial zeigt, dass die Porenstruktur durch das Kalzinieren nicht 

beeinflusst wird. Die Morphologie des Trägers bleibt unverändert. 

 

Wie in Kapitel 3.1.3 beschrieben, wurde das Einbringen der Aktivkomponenten in die Poren 

zunächst mit Metallacetylacetonaten in verschiedenen Lösungsmitteln versucht, da diese den 

Vorteil mit sich bringen, nicht sauer zu sein. Alle Imprägnier-Versuche hatten dasselbe Resultat. 

Es gelingt nicht, auch nicht durch mehrfache Imprägnierung, genügend Aktivmaterial in die 

Poren einzubringen. Vielmehr lagern sich die Aktivkomponenten lediglich an der Oberfläche 

des Trägers ab und verstopfen dadurch teilweise die Poren (vgl. Abbildung 5-36). Dieses 

Problem tritt bei der Imprägnierung mit wässriger Metallnitrat-Lösung nicht auf (siehe 

Abbildung 5-38). 

 

Abbildung 5-36: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahme des mit Acetylacetonaten in Aceton präparierten und 

kalzinierten Trägers. 
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Durch Verwendung einer wässrigen Metallnitrat-Lösung (Zusammensetzung siehe Kapitel 

3.1.3) gelingt es, quantitative Mengen an Aktivkomponenten in die Poren eizubringen. Die EDX 

Messungen werden später in diesem Kapitel behandelt. Da das anodische Aluminiumoxid 

säurelabil ist und die Metallnitrat-Lösung einen pH-Wert zwischen 1 und 2 aufweist, wurde 

untersucht, inwiefern Veränderungen des Trägermaterials auftreten. Untersucht wurden 

sowohl der nicht kalzinierte als auch der über 7 h bei 500 °C kalzinierte Träger. Die REM 

Aufnahmen im Anhang zeigen, dass sowohl der unbehandelte (siehe Abbildung 10-11) als auch 

der kalzinierte Träger (siehe Abbildung 10-12) durch die einmalige, einstündige Imprägnierung 

mit der sauren Metallnitrat-Lösung keine bemerkenswerten strukturellen Veränderungen 

erfahren. Aufbauend auf dieser Erkenntnis wurde für die nächste Untersuchungsreihe der nicht 

kalzinierte Träger als Ausgangsstoff für die Präparation genutzt. Diese Testreihe, bei der das 

anodische Aluminiumoxid mit einem, zwei bzw. vier Imprägnier-Zyklen in wässriger 

Metallnitrat-Lösung präpariert wurde, führte nach dem Kalzinieren zu den in Abbildung 5-37 

gezeigten Proben. 

 

Abbildung 5-37: Anodisches Aluminiumoxid mit einem (links), zwei (Mitte) bzw. vier (rechts) Imprägnier-Zyklen mit 

wässriger Metallnitrat-Lösung und Kalzinieren über 7 h bei 400 °C unter Luft. 

 

Im Folgenden wird auf die REM Aufnahmen, anhand derer untersucht werden soll, ob die saure 

Metallnitrat-Lösung bei mehrmaliger Imprägnierung einen Einfluss auf die Porenstruktur des 

Trägermaterials hat, und auf die EDX Messungen, welche Aufschluss über die Mengen an 

Aktivmaterial in den Poren geben, eingegangen. Abbildung 5-38 und Abbildung 5-39 zeigen 

den Vergleich von einmaliger zu viermaliger Imprägnierung. Anhand der REM Aufnahmen von 

der Vorderseite ist erkennbar, dass die Anwendung von vier Imprägnier-Zyklen dünnere 

Porenwände und somit eine Aufweitung der Poren zur Folge hat. Stellenweise sind die 

Porenwände durch die saure Lösung zersetzt und zwei oder mehr Poren sind durch Kanäle 

verbunden (vgl. Abbildung 5-38 rechts). Auch an der Rückseite lassen sich die Folgen der 

sauren Lösung auf das Trägermaterial ausfindig machen. Während links in Abbildung 5-39 die 

rückseitige Wabenstruktur nach einem Imprägnier-Zyklus vollständig intakt ist, sind rechts, in 
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Folge der vierfachen Imprägnierung, mehrere Defekte in der Wabenstruktur erkennbar. Das 

Hauptaugenmerk soll dabei nicht ausschließlich auf das große Loch gerichtet werden. Ob dieses 

allein durch die Imprägnierung entstanden ist, oder ob bereits durch die Herstellung des 

anodischen Aluminiumoxids an dieser Stelle ein Defekt vorherrschte, der durch die saure 

Lösung vergrößert wurde, kann hier nicht mit Sicherheit geklärt werden. Jedoch können die 

kleinen Löcher der vierfachen Imprägnierung zugeschrieben werden. Der Vergleich der Proben 

mit einfacher und zweifacher Imprägnierung ist im Anhang in Abbildung 10-13 und Abbildung 

10-14 gezeigt. Die Probe mit zwei Imprägnier-Zyklen passt zu den bisherigen Beschreibungen 

und liegt sowohl von Porenaufweitung auf der Vorderseite als auch Löchern in der rückseitigen 

Wabenstruktur zwischen den Proben mit einmaliger bzw. viermaliger Imprägnierung. 

 

Abbildung 5-38: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen der vorderseitigen Porenstruktur der Probe mit einem 

(links) und vier Imprägnier-Zyklen mit wässriger Metallnitrat-Lösung (rechts). 

 

 

Abbildung 5-39: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen der rückseitigen Wabenstruktur der Probe mit einem 

(links) und vier Imprägnier-Zyklen mit wässriger Metallnitrat-Lösung (rechts). 

 

Um zu untersuchen, wie sich die Mengen an Aktivkomponenten in den Poren mit der Anzahl 

an Imprägnier-Zyklen verändern, wurden die Träger nach dem Präparieren in Stücke gebrochen 
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und die neu entstandenen Bruchkanten mittels EDX untersucht. Dazu wurden Line Mapping 

Messungen durchgeführt. Die Ergebnisse davon sind in Abbildung 5-40 gezeigt. Sie geben 

Aufschluss über die Massenanteile der einzelnen Komponenten in Abhängigkeit von der 

Porentiefe. 

 

Werden sowohl aufgebrachte Mengen an Aktivkomponenten als auch Beschädigungen am 

Trägermaterial betrachtet, gilt es einen Kompromiss zwischen Beidem zu finden. Zunehmende 

Anzahl an Imprägnier-Zyklen führt zu einem höheren Ausmaß an Beschädigungen der 

Porenstruktur des Trägermaterials. Gleichzeitig steigt die Menge an aufgebrachten 

Aktivkomponenten (siehe Abbildung 5-40). In Folge dessen wurden für die weiteren 

Untersuchungen Modellkatalysatoren mit drei Imprägnier-Zyklen verwendet. 

 

Abbildung 5-40: Unterschiedliche Anzahl an Imprägnier-Zyklen und daraus resultierende Mengen an 

Aktivkomponenten in den Poren in Abhängigkeit von der Porentiefe. Ein Imprägnier-Zyklus (oben 

links), zwei Imprägnier-Zyklen (oben rechts) und vier Imprägnier-Zyklen (unten). Ergebnisse des EDX 

Line Mappings. 
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5.4.2 Reaktionstechnische Untersuchungen am Modellkatalysator 

Dieser Versuch zielte darauf ab, ob es gelingt genügend Aktivmaterial in den Reaktor 

einzubringen, um quantitative Aussagen über die stattfindenden Reaktionen am 

Modellkatalysator treffen zu können. Abbildung 5-41 zeigt den gesamten 

Untersuchungszeitraum des Katalysators. Zunächst wurde der Modellkatalysator in Bereich I 

(vgl. Abbildung 5-41) unter konstanten Bedingungen (325 °C, 150 bar) eingefahren, 

anschließend wurde in Bereich II die hydrodynamische Verweilzeit von 0,62 bis 4,16 min 

variiert (siehe Abbildung 5-42) und abschließend in Bereich III eine Temperaturvariation von 

300 bis 400 °C durchgeführt (vgl. Abbildung 5-43). Die Drücke, Temperaturen und 

Massenströme in den jeweiligen Bereichen sind Tabelle 3-5 zu entnehmen. 

 

Abbildung 5-41: Übersicht der durchgeführten Variationen. CO2-Umsatz in Abhängigkeit von der Laufzeit. mKat = 

1,41 g, pReaktor = 150 bar, TReaktor = 300 - 400 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Modellkatalysator [Dan-

2018]. 

 

 

Abbildung 5-42: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat 

= 1,41 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,62 - 4,16 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: 

Modellkatalysator [Dan-2018]. 
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In Abbildung 5-42 steigt der CO2-Umsatz mit zunehmender hydrodynamischer Verweilzeit an. 

Das Umsatzmaximum beträgt 19 % bei einer Verweilzeit von 4,16 min. Die Selektivitäten 

bezüglich CH4, C2-C4 Alkane und C5+ Alkane folgen dem gleichen Trend. Alle steigen mit 

zunehmender Verweilzeit von 0,62 auf 2,50 min an und zeigen durch die Zunahme von 2,50 

auf 4,16 min keine weitere Veränderung. Die CO-Selektivität verhält sich dazu gegenläufig, 

nimmt von 0,62 bis 2,50 min ab und bleibt dann nahezu unverändert bei 43 %. Die Alkohol-

Selektivität ist bei der kürzesten Verweilzeit mit 7 % am größten und nimmt mit zunehmender 

Verweilzeit auf 5 % bei 4,16 min ab. Abbildung 5-43 zeigt die Variation der 

Reaktionstemperatur am Modellkatalysator. 

 

Abbildung 5-43: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Reaktionstemperatur. mKat = 1,41 g, 

pReaktor = 150 bar, †  = 4,44 min, TReaktor = 300 - 400 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Modellkatalysator 

[Dan-2018]. 

 

Der CO2-Umsatz nimmt am Modellkatalysator mit steigender Temperatur zu. Bei 300 °C liegt 

dieser bei 7 %, bei 400 °C bei 38 %. Die CO-Selektivität nimmt durch Temperaturerhöhung von 

300 auf 350 °C zunächst ab, um dann bei weiterer Erhöhung auf 400 °C wieder anzusteigen. 

Gegenläufig zur CO-Selektivität verhalten sich die Selektivitäten bezüglich CH4, C2-C4 Alkane 

und C5+ Alkane. Diese weisen bei 350 °C jeweils das Maximum auf. Die Alkohol- und Alken-

Selektivitäten nehmen mit zunehmender Reaktionstemperatur von 300 auf 400 °C ab. 

 

Anhand der erhaltenen Ergebnisse zeigt sich, dass es möglich ist an dem erzeugten 

Modellkatalysator reaktionstechnische Untersuchungen durchzuführen und quantitative 

Aussagen über die stattfindenden Reaktionen zu treffen. 
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5.5 Charakterisierung der Katalysatoren 

5.5.1 Röntgendiffraktometrie 

Die Pulverdiffraktogramme des Fe-Cu-La2O3-K Katalysators sind in Abbildung 5-44 zu sehen. 

Das obere Diffraktogramm zeigt den Katalysator nach der Kalzinierung (vor Reduktion und 

Reaktion), das Untere den Katalysator nach dem Einsatz im Reaktor. 

 

Abbildung 5-44: Röntgenpulverdiffraktogramm des Fe-Cu-La2O3-K Katalysators nach Kalzinierung, vor Reaktion 

(oben) bzw. nach Reaktion (unten). 

 

Die Probe des Katalysatorausbaus ist deutlich kristalliner als das Katalysatorpulver vor 

Reduktion und Reaktion. Ein Teil der Reflexe kann der Verbindung Fe(CO3) zugeordnet 

werden, die übrigen Reflexe entsprechen dem Reflexmuster von Fe3O4 (vgl. Abbildung 5-45). 

 

Abbildung 5-45: Gemessenes Röntgenpulverdiffraktogramm des Fe-Cu-La2O3-K Katalysators nach Reaktion (oben) im 

Vergleich mit, auf Basis der kristallographischen Daten simulierten, Diffraktogrammen von Fe(CO3) 

(unten, schwarz) und Fe3O4 (unten, rot). 
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In Abbildung 5-46 sind die Pulverdiffraktogramme des Fe-Cu-Al2O3+K Katalysators zu sehen. 

Das obere der beiden Diffraktogramme zeigt den Katalysator nach der Kalzinierung (vor 

Reduktion und Reaktion), das Untere den Katalysator nach dem Einsatz im Reaktor. 

 

Abbildung 5-46: Röntgenpulverdiffraktogramm des Fe-Cu-Al2O3+K Katalysators nach Kalzinierung, vor Reaktion 

(oben) bzw. nach Reaktion (unten). 

 

Anhand Abbildung 5-46 ist erkennbar, dass der Fe-Cu-Al2O3+K Katalysator vor Reduktion und 

Reaktion nahezu amorph vorliegt. Nach dem Einsatz im Reaktor lässt sich der Zustand als 

teilkristallin beschreiben. In Abbildung 5-47 ist ein Vergleich der gemessenen Reflexe mit einem 

Pulverdiffraktogramm von Fe3O4, welches auf Basis der kristallographischen Daten simuliert 

wurde, zu sehen. Dieses zeigt eine sehr gute Übereinstimmung. 

 

Abbildung 5-47: Gemessenes Röntgenpulverdiffraktogramm des Fe-Cu-Al2O3+K Katalysators nach Reaktion (oben) 

im Vergleich mit dem, auf Basis der kristallographischen Daten simulierten, Diffraktogramm von 

Fe3O4 (unten). 
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Die Pulverdiffraktogramme des Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysators sind in Abbildung 5-48 gezeigt. 

Das obere Diffraktogramm zeigt den Katalysator nach der Kalzinierung (vor Reduktion und 

Reaktion), das Untere den Katalysator nach dem Einsatz im Reaktor. 

 

Abbildung 5-48: Röntgenpulverdiffraktogramm des Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysators nach Kalzinierung, vor Reaktion 

(oben) bzw. nach Reaktion (unten). 

 

Die Probe des im Reaktor eingesetzten Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysators ist deutlich kristalliner als 

das Katalysatorpulver vor Reduktion und Reaktion. Anhand von Abbildung 5-49 ist erkennbar, 

dass im Diffraktogramm des ausgebauten Katalysators Reflexe von SiO2 vorhanden sind. Hier 

liegen die beiden Modifikationen Ŭ-Quarz und Cristobalit nebeneinander vor. Diese sind auf 

Quarzwolle zurückzuführen, die zur Fixierung des Katalysatorpulvers eingesetzt wurde (siehe 

Kapitel 3). 

 

Abbildung 5-49: Gemessenes Röntgenpulverdiffraktogramm des Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysators nach Reaktion (oben) 

im Vergleich mit, auf Basis der kristallographischen Daten simulierten, Diffraktogrammen von SiO2 

(Ŭ-Quarz: unten, schwarz, Cristobalit: unten, rot). 
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Abbildung 5-50 zeigt das Pulverdiffraktogramm des Modellkatalysators nach der Reaktion 

sowie den Vergleich mit Reflexen von Al2O3. 

 

Abbildung 5-50: Gemessenes Röntgenpulverdiffraktogramm des Modellkatalysators nach Reaktion (oben) im 

Vergleich mit dem, auf Basis der kristallographischen Daten simulierten, Diffraktogramm von Al2O3 

(unten). 

 

5.5.2 Argon-Physisorption 

Die durch Argon-Physisorption erhaltenen Messdaten wurden mittels BET, t-Plot, BJH 

Adsorption und Desorption ausgewertet. Für BJH und t-Plot wurde die Kruk-Jaroniec-Sayari 

Dickefunktion verwendet. Diese Referenzkurve wurde speziell für oxydische Alumosilicate und 

Silicate mit Argon bei 87 K kalibriert und ist daher für die vermessenen Proben gut geeignet 

[Kru-2000]. Die erhaltenen Argon-Adsorptionsisothermen sind in Abbildung 5-51 bis Abbildung 

5-54 gezeigt. 

 

Abbildung 5-51: Argon-Adsorptionsisotherme des Fe-Cu-La2O3-K Katalysators nach Kalzinierung, vor Reaktion (links) 

bzw. nach Reaktion (rechts). 
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Abbildung 5-52: Argon-Adsorptionsisotherme des Fe-Cu-Al2O3+K Katalysators nach Kalzinierung, vor Reaktion (links) 

bzw. nach Reaktion (rechts). 

 

 

Abbildung 5-53: Argon-Adsorptionsisotherme des Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysators nach Kalzinierung, vor Reaktion 

(links) bzw. nach Reaktion (rechts). 

 

 

Abbildung 5-54: Argon-Adsorptionsisotherme des Modellkatalysators nach Reaktion. 
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Entsprechend IUPAC werden die Adsorptionsisothermen in sechs Typen unterschieden [Sin-

1985, Tho-2015]. Alle untersuchten Katalysatoren weisen nach Kalzinierung (ohne Einsatz im 

Reaktor) eine Typ IV(a) Physisorptionsisotherme mit H2(b) Hystereseschleife auf, wohingegen 

die Katalysatoren nach dem Einsatz im Reaktor eine Typ II Isotherme mit Hysteresetyp H3 

zeigen (vgl. [Tho-2015]). 

 

Die Oberflächen, Porenvolumen sowie Porendurchmesser sind für alle Proben in Tabelle 5-2, 

Tabelle 5-3 und Tabelle 5-4 zusammengefasst. Aus den t-Plots ist erkennbar, dass alle 

betrachteten Proben keine Mikroporen aufweisen. Der Vergleich zwischen BJH Adsorption und 

BJH Desorption macht eine Aussage bezüglich Porengröße (BJH Adsorption) und Fenstergröße 

(BJH Desorption) möglich. 

Tabelle 5-2: Aus BET, BJH Adsorption und Desorption ermittelte Oberflächen der Katalysatoren. 

  BET Oberfläche BJH Ads. Porenoberfläche BJH Des. Porenoberfläche  

Fe-Cu-La2O3-K 66 m²/g 60 m²/g 67 m²/g 

Fe-Cu-La2O3-K 

nach Reaktion 
11 m²/g 11 m²/g 12 m²/g 

Fe-Cu-Al2O3+K 143 m²/g 157 m²/g 179 m²/g 

Fe-Cu-Al2O3+K 

nach Reaktion 
55 m²/g 60 m²/g 73 m²/g 

Fe-Cu-Al2O3+Na 84 m²/g 91 m²/g 109 m²/g 

Fe-Cu-Al2O3+Na 

nach Reaktion 
16 m²/g 17 m²/g 16 m²/g 

Modellkatalysator 

nach Reaktion 
51 m²/g 54 m²/g 60 m²/g 

 

Die bestimmten Oberflächen der Katalysatoren (siehe Tabelle 5-2) zeigen eine Abnahme der 

spezifischen Oberfläche durch Reduktion und Reaktion. Dem können drei Ursachen zu Grunde 

liegen. Eine Möglichkeit könnte die Ablagerung von Kohlenstoff auf der Katalysatoroberfläche 

sein, wodurch ein Teil der Poren verschlossen werden würde. Ein weiterer Grund könnte die 

Korrosion der Porenwände sein. In Folge dessen würden Zwischenwände teilweise zerstört und 

Poren miteinander verbunden werden. Auch der Prozess des Sinterns während Reduktion und 

Reaktion könnte eine mögliche Erklärung für die Abnahme der Oberfläche sein. 
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Tabelle 5-3: Aus Einpunkt Adsorption (nach Gurvich), BJH Adsorption und Desorption ermittelte Porenvolumen der 

Katalysatoren. 

  
Einpunkt Ads. 
Porenvolumen  

BJH Ads. 
Porenvolumen  

BJH Des. 
Porenvolumen  

Fe-Cu-La2O3-K 0,07 cm³/g 0,08 cm³/g 0,08 cm³/g 

Fe-Cu-La2O3-K 

nach Reaktion 
0,06 cm³/g 0,07 cm³/g 0,07 cm³/g 

Fe-Cu-Al2O3+K 0,25 cm³/g 0,28 cm³/g 0,29 cm³/g 

Fe-Cu-Al2O3+K 

nach Reaktion 
0,23 cm³/g 0,24 cm³/g 0,25 cm³/g 

Fe-Cu-Al2O3+Na 0,13 cm³/g 0,15 cm³/g 0,16 cm³/g 

Fe-Cu-Al2O3+Na 

nach Reaktion 
0,04 cm³/g 0,04 cm³/g 0,04 cm³/g 

Modellkatalysator 

nach Reaktion 
0,15 cm³/g 0,17 cm³/g 0,17 cm³/g 

 

Die über Einpunkt Adsorption, BJH Adsorption und Desorption ermittelten Porenvolumina 

stimmen im Rahmen der Messgenauigkeit überein. Anhand von Tabelle 5-3 ist ersichtlich, dass 

das Porenvolumen der beiden Katalysatoren Fe-Cu-La2O3-K und Fe-Cu-Al2O3+K durch 

Reduktion und Reaktion nahezu unverändert bleibt. Im Gegensatz dazu zeigt der Fe-Cu-

Al2O3+Na Katalysator nach Reduktion und Reaktion ein deutlich geringeres Porenvolumen als 

davor. Wie Abbildung 5-53 vermuten lässt, könnten die Poren am Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysator 

nach der Reaktion zu groß sein, um diese mit Hilfe der Argon-Adsorption zu detektieren. 

Würden alle Poren aufgezeichnet werden, könnte es sein, dass das Porenvolumen vor und nach 

der Reaktion nahezu unverändert bliebe. Dies wäre in Übereinstimmung mit den anderen 

beiden Katalysatorsystemen. 

Tabelle 5-4: Ermittelte geometrische Porendurchmesser der Katalysatoren aus BET Adsorption und durchschnittliche 

Porendurchmesser aus BJH Adsorption und Desorption. 

  
geometrischer 

Porendurchmesser 
BJH Ads. 

Porendurchmesser 
BJH Des. 

Porendurchmesser 

Fe-Cu-La2O3-K 4,3 nm 5,3 nm 4,9 nm 

Fe-Cu-La2O3-K 

nach Reaktion 
23,7 nm 24,1 nm 21,7 nm 

Fe-Cu-Al2O3+K 7,0 nm 7,2 nm 6,5 nm 

Fe-Cu-Al2O3+K 
nach Reaktion 

16,5 nm 16,1 nm 13,6 nm 

Fe-Cu-Al2O3+Na 6,2 nm 6,6 nm 5,8 nm 

Fe-Cu-Al2O3+Na 

nach Reaktion 
9,7 nm 10,2 nm 10,3 nm 

Modellkatalysator 

nach Reaktion 
12,1 nm 12,3 nm 11,3 nm 
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Anhand Tabelle 5-4 ist erkennbar, dass sich der Porendurchmesser durch Reduktion und 

Reaktion bei allen betrachteten Katalysatoren vergrößert. Werden die drei oben genannten 

möglichen Ursachen für die Oberflächenabnahme erneut betrachtet, ist die Korrosion der 

Porenwände die Wahrscheinlichste. Diese passt zu allen experimentellen Befunden. Die 

Korrosion der Porenwände während Reduktion und Reaktion, bei welcher Zwischenwände 

teilweise zerstört und Poren miteinander verbunden werden würden, würde eine geringere 

Oberfläche bedingen. Das Porenvolumen wäre durch den Wegfall dünner Porenwände nahezu 

unverändert. Gleichzeitig würde ein größerer Porendurchmesser resultieren, was sich in Tabelle 

5-4 bestätigt. Um diese Vermutung zu bekräftigen, sind weitere Untersuchungen notwendig. 

 

5.5.3 Optische Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma 

Die Ergebnisse der optischen Emissionsspektrometrie ermöglichen den Vergleich der, bei der 

Katalysatorsynthese angestrebten, theoretischen Zusammensetzung mit der tatsächlich 

erhaltenen Katalysatorzusammensetzung. Weiterhin kann durch den Vergleich der 

Zusammensetzung vor und nach der Reaktion ein Rückschluss auf das Herauslösen von 

Aktivkomponenten geschlossen werden. 

Der Fe-Cu-La2O3-K Katalysator mit der theoretischen Zusammensetzung von 100/20/16/5,5 

(g/g/g/g) weist laut optischer Emissionsspektrometrie vor dem Einsatz im Reaktor eine 

Zusammensetzung von 100/20,8/16,7/6,3 und nach der Reaktion von 100/19/14,3/2,4 auf. 

Die theoretische Zusammensetzung des Fe-Cu-Al2O3+K Katalysators beträgt 100/6,6/15,7/4 

(g/g/g/g). Gemessen wird eine Zusammensetzung von 100/12,2/12,2/4,9 vor der Reaktion 

und 100/5,9/11,8/2,9 nach dem Einsatz im Reaktor. 

Für den Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysator mit der theoretischen Zusammensetzung 100/10/13/10 

(g/g/g/g) wird entsprechend optischer Emissionsspektrometrie vor der Reaktion eine 

Zusammensetzung von 100/5,6/5,6/13 und nach der Reaktion von 100/6,7/6,7/6,7 gemessen. 

 

Die Ergebnisse der optischen Emissionsspektrometrie zeigen, dass die angestrebten 

Zusammensetzungen näherungsweise erzielt werden können. Der Vergleich der 

Katalysatorzusammensetzung vor und nach der Reaktion lässt erkennen, dass der Anteil an 

Alkalimetall durch die Reaktion abnimmt. Somit werden Alkalimetalle aus dem 

Katalysatorsystem ausgetragen. 

 

  



 

6 Zusammenfassung und Ausblick  83 

6 Zusammenfassung und Ausblick 

Der Fokus dieser Arbeit lag auf der Hydrierung von CO2 zu Fischer-Tropsch-Produkten in einem 

einstufigen Prozess, d.h. einer Kombination aus reverser Wassergas-Shift- und Fischer-Tropsch-

Reaktion in einem einzelnen Prozessschritt.  

Dazu wurden Vorversuche in einem diskontinuierlich betriebenen Versuchsaufbau 

durchgeführt. Dabei konnten erste Erkenntnisse bezüglich der Druckabhängigkeit der Reaktion 

sowie der Produktzusammensetzung in Abhängigkeit von der Reaktionsdauer gewonnen 

werden. 

Weiterhin wurde eine Versuchsapparatur mit kontinuierlich betriebenem Reaktor in mehreren 

Iterationsschritten optimiert, um die Reproduzierbarkeit der Messdaten zu verbessern.  

Mit Hilfe der optimierten kontinuierlichen Versuchsanlage wurden reaktionstechnische 

Untersuchungen an unterschiedlichen Katalysatorsystemen durchgeführt. Anhand dieser 

Versuche gelang es, Zusammenhänge zwischen verschiedenen Reaktionsparametern und den 

entstehenden Produkten zu erkennen.  

Weil der Diffusionskoeffizient von H2 größer als der von CO2 ist, ändert sich das H2/CO2-

Verhältnis über die Länge der Katalysatorpore und beeinflusst dadurch die 

Produktselektivitäten. Um diese Abhängigkeit zu untersuchen, wurde ein Modellkatalysator auf 

Basis von anodischem Aluminiumoxid präpariert und kontinuierlichen Performancemessungen 

unterzogen. Das Trägermaterial wurde gewählt, weil anodisches Aluminiumoxid mit 

unterschiedlichen Porenlängen synthetisiert werden kann, die einzelnen Poren zylinderförmig 

sind, senkrecht zur Oberfläche in den Festkörper ragen und keine Verzweigungen zwischen den 

einzelnen Poren aufweisen. 

Die Charakterisierung der Katalysatoren erfolgte mittels Röntgendiffraktometrie, Argon-

Physisorption, optischer Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma, 

Rasterelektronenmikroskopie und energiedispersiver Röntgenspektroskopie. 

 

Die Vorstudie via Batch-Experimenten diente dazu, die Aktivierungsphase des Katalysators 

näher zu beleuchten. Weiterhin konnte in diesem Versuchsaufbau die Fischer-Tropsch-Synthese 

in einem breiten Druckbereich durchgeführt werden. Die Versuchsreihen, bei welchen 

mehrere identische Reaktionszyklen hintereinander gefahren wurden, zeigen eine deutlich 

schnellere Abnahme des Reaktionsdrucks während der ersten Messung, im Vergleich zu den 

darauffolgenden Zyklen (vgl. Abbildung 5-1). Dieser Sachverhalt ist mit der Ausbildung der 

katalytisch aktiven Phase zu begründen. Außerdem ist anhand der Produktselektivitäten der 

einzelnen Zyklen erkennbar, dass sich auch nach zwei Zyklen mit jeweils 15 h Reaktionszeit die 

Produktverteilung noch ändert (vgl. Abbildung 5-4). Unter anderem nimmt die CH4-Bildung 

mit fortschreitender Reaktionsdauer immer weiter ab. Anhand der Messreihen bei 
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unterschiedlichen Reaktionsdrücken kann erkannt werden, dass die Dauer der 

Aktivierungsphase nahezu unabhängig vom vorherrschenden Druck zu sein scheint (vgl. 

Abbildung 5-2). Weiterhin zeigt sich, dass die Selektivitäten bezüglich -CH2-, CH4 und CO keine 

signifikante Abhängigkeit vom Druck aufweisen (vgl. Abbildung 5-5). Im Gegensatz zu den 

Selektivitäten bewirkt die Erhöhung des Drucks von 75 auf 142 bar eine Umsatzsteigerung von 

26 auf 68 %. Eine weitere Druckerhöhung führt zur allmählichen Abnahme des CO2-Umsatzes. 

 

Im Zuge der Optimierung der kontinuierlichen Anlage wurde die Dosierung der Edukte von 

Massendurchflussregler und Kolbenpumpe auf ein Kompressorsystem mit vorgemischten 

Prüfgasflaschen abgeändert. Dadurch sind eine konstante Verweilzeit und ein konstantes 

H2/CO2-Verhältnis realisierbar. Letzteres beeinflusst die Lage des Gleichgewichtes der reversen 

Wassergas-Shift-Reaktion. Zudem wurde eine zweite Druckstufe implementiert, um innerhalb 

der hohen Druckstufe höhere Temperaturen zu erzielen. Damit kann, selbst bei hohen 

Ausbeuten an Fischer-Tropsch-Produkten, die Zweiphasigkeit und somit die Pulsation des 

Massenstroms umgangen werden. Weiterhin wurde ein Coriolis-Durchflussmesser vor den 

Reaktoreingang installiert, um den exakten Massenstrom des Edukt-Gemischs zu kennen, der 

Reaktor vertikal ausgerichtet, um die Gefahr von Kurzschlussströmungen zu minimieren und 

das gesamte Leitungssystem beheizt, um in der ganzen Anlage Kondensation zu vermeiden. Die 

Analytik des Produktspektrums wurde auf einen online Gaschromatographen mit zwei 

Trennsäulen und zwei Flammenionisationsdetektoren sowie ein online FTIR-Spektrometer, 

welches mit einer beheizbaren Gasmesszelle ausgestattet ist, geändert. Durch diese 

Kombination können alle Produkte quantitativ bestimmt werden. 

 

Reaktionstechnische Untersuchungen am Fe-Cu-Al2O3+K Katalysator zeigen bei der 

Variation der hydrodynamischen Verweilzeit (vgl. Abbildung 5-8), einer Temperatur von 

325 °C und einem Druck von 150 bar, dass mit zunehmender Verweilzeit der Reaktanden der 

CO2-Umsatz zunimmt. Während die CH4-Selektivität im betrachteten Bereich nahezu 

unabhängig von der Verweilzeit ca. 40 % beträgt, nimmt die CO-Selektivität mit steigender 

Verweilzeit von 24 % bei 0,14 min auf 10 % bei 0,62 min ab. In Folge dessen steigt der Anteil 

der Fischer-Tropsch-Produkte an. Die Stoffmengenanteile von Alkanen, Alkenen und Alkoholen 

steigen mit zunehmender Verweilzeit an, wohingegen die Stoffmengenanteile der Säuren 

abnehmen. Die Kettenlänge des maximalen Stoffmengenanteils innerhalb einer Stoffklasse 

bleibt durch die Variation der hydrodynamischen Verweilzeit unbeeinflusst. Bei der Variation 

der Reaktionstemperatur (vgl. Abbildung 5-10) geht der Anstieg von 300 auf 400 °C mit einer 

Zunahme des Umsatzes von 14 auf 37 % einher. Sowohl die CH4- als auch die CO-Selektivität 

weisen bei 350 °C ein Minimum von 43 bzw. 13 % auf. Somit ist bei 350 °C der Anteil an Fischer-
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Tropsch-Produkten maximal. Während C2-C4 Alkane das Maximum der Selektivität bei 350 °C 

aufweisen, liegt dieses für C5+ Alkane, Alkene sowie Säuren bei 375 °C. Die Alkohol-Selektivität 

zeigt einen anderen Trend. Deren Maximum beträgt 7 % bei 300 °C und nimmt mit steigender 

Temperatur kontinuierlich ab. 

 

Reaktionstechnische Untersuchungen am Fe-Cu-Al2O3+Na Katalysator zeigen ebenfalls 

zunehmende CO2-Umsätze mit steigender Temperatur. Der Vergleich der 

Temperaturvariationen an dem Fe-Cu-Al2O3+K (vgl. Abbildung 5-10) und dem Fe-Cu-

Al2O3+Na (vgl. Abbildung 5-12) Katalysator lässt erkennen, dass die Umsätze bei 300 und 

325 °C annähernd gleich sind, wohingegen bei 350, 375 und 400 °C am Fe-Cu-Al2O3+Na 

Katalysator höhere Umsätze von bis zu 48 % erzielt werden. Die Betrachtung der 

Produktselektivitäten zeigt, dass am Fe-Cu-Al2O3+K Katalysator deutlich mehr CH4 gebildet 

wird als am Fe-Cu-Al2O3+Na System. Die CH4-Selektivität an Fe-Cu-Al2O3+K liegt zwischen 43 

und 47 %, an Fe-Cu-Al2O3+Na bei 18 bis 29 %. Weiterhin werden am Fe-Cu-Al2O3+Na 

Katalysator höhere Selektivitäten bezüglich C5+ Alkanen, Alkenen, Alkoholen und Säuren 

erzielt. Die Messmatrix (vgl. Tabelle 3-4) gibt Aufschluss über die Abhängigkeit des CO2-

Umsatzes von der hydrodynamischen Verweilzeit (vgl. Abbildung 5-14). Bei allen Messreihen 

steigt der Umsatz mit größer werdender Verweilzeit an und nähert sich asymptotisch einem 

entsprechenden Wert. Wird im Gegensatz dazu die hydrodynamische Verweilzeit konstant 

gehalten, zeigen die CO2-Umsätze für den Großteil der Messpunkte keine Abhängigkeit vom 

Reaktionsdruck (siehe Abbildung 5-22 bis Abbildung 5-26). Bei konstanter hydrodynamischer 

Verweilzeit steigt mit dem Druck auch der Edukt-Massenstrom an (vgl. Tabelle 3-4). Folglich 

fällt die umgesetzte Menge an CO2 pro Zeit bei höheren Drücken größer aus, obwohl die Menge 

an Katalysator unverändert bleibt. Dieser Sachverhalt deutet darauf hin, dass die Reaktion 

bezüglich CO2 nach erster Ordnung verläuft. Die CO-Selektivitäten nehmen bei allen 

betrachteten Verweilzeiten mit steigendem Druck ab. Damit verbunden steigen die 

Selektivitäten zu Fischer-Tropsch-Produkten mit zunehmendem Druck an. Daraus lässt sich 

schlussfolgern, dass die Reaktionsgeschwindigkeit der Fischer-Tropsch-Synthese mit 

steigendem Druck stärker zunimmt als die Reaktionsgeschwindigkeit der reversen Wassergas-

Shift-Reaktion. Die Selektivität bezüglich Methan steigt, unabhängig von der Verweilzeit, mit 

zunehmendem Druck an. Bei 10 bar Reaktionsdruck machen die Alkene, bei allen untersuchten 

Verweilzeiten, die am meisten gebildete Stoffklasse der Fischer-Tropsch-Produkte aus. Dieser 

Trend passt auch bei 40 bar bis zu einer hydrodynamischen Verweilzeit von einschließlich 

0,62 min. Bei 75 bar überwiegen die Alkene nur bei den Verweilzeiten 0,14 und 0,27 min die 

anderen Produktklassen. Dieser Trend, dass der Anteil der Alkene an der Gesamtheit der 

Fischer-Tropsch-Produkte mit zunehmender hydrodynamischer Verweilzeit ebenso wie mit 
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ansteigendem Reaktionsdruck abnimmt, spiegelt sich auch in den Datenpunkten bei 100, 125 

und 150 bar wider. Für 40 bar Reaktionsdruck machen bei den Verweilzeiten 1,25 und 2,50 min 

die C2-C4 Alkane das Hauptprodukt der Fischer-Tropsch-Synthese aus. Bei 75, 100, 125 und 

150 bar ist dies bereits ab 0,62 min der Fall. Bei Betrachtung der Alkohole ist erkennbar, dass 

sich bei allen untersuchten Verweilzeiten die Alkohol-Selektivität bei der Druckerhöhung von 

10 auf 40 bar verdoppelt bzw. verdreifacht. Weitere Druckerhöhung von 40 bis 150 bar führt, 

mit Ausnahme der Messreihe bei 0,14 min Verweilzeit, zu keiner weiteren Zunahme der 

Selektivität bezüglich Alkoholen. Im Ausnahmefall führt die weitere Druckerhöhung zu einem 

kontinuierlichen Anstieg der Alkohol-Selektivität. Analog zu den Alkoholen verdoppelt bis 

verdreifacht sich auch die C5+ Alkan-Selektivität durch Druckanstieg von 10 auf 40 bar. Das 

Selektivitätsmaximum liegt, abhängig von der Verweilzeit, zwischen 75 und 125 bar. Bei allen 

Verweilzeiten nimmt die Selektivität bezüglich C5+ Alkanen durch weitere Druckerhöhung auf 

150 bar ab. Die Selektivität bezüglich Säuren zeigt bei 0,14 und 0,27 min Verweilzeit keine 

nennenswerte Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. Für die hydrodynamischen Verweilzeiten von 

0,62 bis 2,50 min nimmt die Säure-Selektivität mit steigendem Druck ab. 

Die Selektivitäts-Umsatz-Diagramme (vgl. Abbildung 5-28 bis Abbildung 5-31) lassen 

Rückschlüsse auf die zugrunde liegenden Reaktionsmechanismen ziehen. Anhand dieser ist 

erkennbar, dass das Edukt CO2 im ersten Schritt lediglich zu CO bzw. CH4 umgesetzt wird. Alle 

anderen Produkte bilden sich in Folgeschritten aus CO bzw. CH4. Diese Vermutung wird von 

der Literatur bestätigt [Rie-2001, Rie-2002]. 

 

Als Modellkatalysator wurde modifiziertes anodisches Aluminiumoxid verwendet. Mit Hilfe 

der berechneten Diffusionskoeffizienten (vgl. Tabelle 5-1) konnte gezeigt werden, dass sich das 

H2/CO2-Verhältnis über die Länge einer Katalysatorpore von 3:1 am Eingang zu einem höheren 

Verhältnis am geschlossenen Ende der Pore ändert. Das sich über die Länge der Katalysatorpore 

ändernde H2/CO2-Verhältnis hat wiederum einen Einfluss auf die Produktverteilung, weil die 

unterschiedlichen Produktklassen unterschiedliche Mengen an H2 bei ihrer Bildung umsetzen. 

Da das anodische Aluminiumoxid mit unterschiedlichen Porenlängen erworben werden kann, 

lässt sich dieses System in weiterführenden Arbeiten dazu nutzen, den Einfluss der Porenlänge 

auf die Produkt-Verteilung zu untersuchen. Somit eröffnet der Modellkatalysator die 

Möglichkeit, die an einem einfachen System gewonnenen Informationen für das rationale 

Katalysatordesign zu verwenden. Für die Präparation des anodischen Aluminiumoxids zum 

Modellkatalysator wurden verschiedene Methoden getestet, um die gewünschten 

Aktivkomponenten in quantitativen Mengen in die Poren einzubringen und die Porenstruktur 

durch Zerkleinerung, Imprägnierung und Kalzinierung möglichst unbeschädigt zu erhalten. In 

dieser Arbeit ist es gelungen eine Präparationsmethode zu entwickeln, um die oben genannten 
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Ziele für die Präparation zum Modellkatalysator zu realisieren. Weiterhin war es möglich an 

dem erhaltenen Modellkatalysator reaktionstechnische Untersuchungen durchzuführen und 

quantitative Aussagen über die stattfindenden Reaktionen zu treffen. 

 

Die Charakterisierung der Katalysatoren erfolgte mittels Röntgendiffraktometrie, Argon-

Physisorption, optischer Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma, 

Rasterelektronenmikroskopie und energiedispersiver Röntgenspektroskopie. Anhand von 

Röntgendiffraktometrie ist erkennbar, dass alle untersuchten Proben des Katalysatorausbaus 

deutlich kristalliner sind als die zugehörigen Katalysatoren vor Reduktion und Reaktion. Argon-

Physisorption zeigt, dass alle untersuchten Katalysatoren nach Kalzinierung (ohne Einsatz im 

Reaktor) eine Typ IV(a) Physisorptionsisotherme mit H2(b) Hystereseschleife aufweisen, 

wohingegen die Katalysatoren nach dem Einsatz im Reaktor eine Typ II Isotherme mit 

Hysteresetyp H3 zeigen (vgl. [Tho-2015]). Weiterhin ist aus den t-Plots erkennbar, dass alle 

betrachteten Proben keine Mikroporen aufweisen. Die bestimmten Oberflächen der 

Katalysatoren zeigen eine Abnahme der spezifischen Oberfläche durch Reduktion und Reaktion 

(vgl. Tabelle 5-2). Außerdem ist erkennbar, dass sich der Porendurchmesser durch Reduktion 

und Reaktion bei allen betrachteten Katalysatoren vergrößert (vgl. Tabelle 5-4). Mit Hilfe von 

optischer Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma lässt sich erkennen, 

dass die angestrebten Zusammensetzungen der Katalysatoren näherungsweise erzielt werden 

können. Der Vergleich der Katalysatorzusammensetzung vor und nach der Reaktion zeigt, dass 

der Anteil an Alkalimetall durch die Reaktion abnimmt. Somit werden Alkalimetalle aus dem 

Katalysatorsystem ausgetragen. 
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10 Anhang 

10.1 Parameter und Kalibrierung des Gaschromatographen und der FTIR-
Gasmesszelle 

Die am Gaschromatographen eingestellten Temperaturen für die einzelnen Einbauten sind in 

Tabelle 10-1 aufgelistet. 

Tabelle 10-1: Eingestellte Temperaturen der einzelnen Einbauten des Gaschromatographen. 

Einbauten T / °C 

Injektor 240 

Option Box 188 

FID 1 280 

FID 2 280 

 

Das Temperaturprofil des GC-Ofens währender der Analyse ist in Abbildung 10-1 zu sehen. Die 

Druckprofile der beiden Trennsäulen sind in Abbildung 10-2 gezeigt. 

 

Abbildung 10-1: Temperaturprofil des GC-Ofens während der Trennmethode. 

 

  

Abbildung 10-2: Druckprofile der beiden GC-Säulen während der Trennmethode. Säule 1 (links), Säule 2 (rechts). 
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Abbildung 10-3 zeigt die Chromatogramme, die zur Kalibrierung des Gaschromatographen 

aufgenommen wurden. 

   

   

   

Abbildung 10-3: Während der Kalibrierung des Gaschromatographen aufgezeichnete Chromatogramme der n-

Alkane, 1-Alkene, 1-Alkohole, Säuren sowie des Prüfgases (Methan, Ethan, Propan, Propen, n-

Butan in Stickstoff) [Dan-2018]. 
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Tabelle 10-2: Siedepunkte [Sig-2019] und Retentionszeiten der unterschiedlichen Komponenten für den Zustand 

mit getrennten Säulen (alles aufgetrennt an Rtx-1 und detektiert an FID 1) bzw. für den Zustand der 

Analyse über zwei GC-Säulen. 

      
Reaktion 

(Fe-Cu-Al2O3+K, TOS = 19,58 h) 

  TSdp / °C 
tRet / min 

(getrennte Säulen) 
tRet / min (FID1) tRet / min (FID2) 

Prüfgas         

Methan -162 3   2,97 

Ethan -89 3,11   4,48 

Propen -47,7 
3,32-3,4 

  7,84 

Propan -42   8,2 

Butan 0 4,13   12,42 

Alkane         

n-Pentan 35-36 4,11   16,11 

n-Hexan 69 7,23   19,31 

n-Heptan 98 10,19 9,4   

n-Octan 125-127 12,47 12,14   

n-Nonan 151 14,38 14,23   

n-Decan 174   16,02   

n-Undecan 196   17,68   

n-Dodecan 216   19,29   

n-Tridecan 235   20,83   

n-Tetradecan 254   22,33   

n-Pentadecan 270   23,77   

n-Hexadecan 287   25,31   

n-Heptadecan 302   27,15   

n-Octadecan 316   29,46   

n-Nonadecan 330   32,56   

n-Eicosan 343   36,64   

Alkohole         

Methanol 65 3,786   10,71 

Ethanol 78 4,62   13,75 

1-Propanol 97 6,69   17,22 

1-Butanol 118 9,28 7,52   

1-Pentanol 138 11,57 10,88   

1-Hexanol 157   13,25   

1-Heptanol 176   15,18   

Säuren         

Ameisensäure 101 Zersetzung 

Essigsäure 118 5,14   14,82 

Propansäure 141   8,59   

Butansäure 162   11,53   

Pentansäure 184-187   13,71   
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Hexansäure 206   15,56   

Aldehyde         

Acetaldehyd 21     9,71-10,26 

Butanal 76 7,509   17,58-17,84 

Alkene         

Ethen -104     3,99 

Buten -6,3     12,01 

Penten 29,9-30,1     15,99 

1-Hexen 63     18,9-19,14 

trans-2-Hexen 68-69     18,83 

1-Hepten 93,6   9,02   

1-Octen 122-123   11,87   

1-Nonen 146   14,12   

1-Decen 172   15,91   

Diol         

1,2-Butandiol 192   8,29   

1,3-Butandiol 207   

8,25-8,35 

  

1,4-Butandiol 230     

2,3-Butandiol 180     

 

Tabelle 10-3: Für die Berechnungen der Stoffmengenanteile verwendete molare Massen [Sig-2019] und RF-Werte. 

Massenanteilige RF-Werte (RFwt) entstammen [Kai-1969], die Werte für Säuren entstammen [Die-

1967]. Die RRFButan-Werte sind auf die Referenz Butan (RRFRef=1) normiert. Sind in der Literatur für 

höhere Kohlenstoffketten keine RF-Werte vorhanden, werden die des nächst kürzeren Pendants 

verwendet. 

Stoffklasse Name M / g mol-1 RFwt, Literatur RRFwt, Butan RRFmol, Butan 

Alkane           

C1 Methan 16,04 1,23 1,11 4,01 

C2 Ethan 30,07 1,15 1,03 2,00 

C3 Propan 44,10 1,13 1,01 1,33 

C4 Butan 58,12 1,11 1,00 1,00 

C5 Pentan 72,15 1,11 0,99 0,80 

C6 Hexan 86,18 1,10 0,99 0,67 

C7 Heptan 100,20 1,10 0,99 0,57 

C8 Octan 114,20 1,10 0,99 0,50 

C9 Nonan 128,30 1,09 0,98 0,45 

C10 Decan 142,30 1,09 0,98 0,40 

C11 Undecan 156,31 1,09 0,98 0,36 

C12 Dodecan 170,34 1,09 0,98 0,33 

C13 Tridecan 184,37 1,09 0,98 0,31 

C14 Tetradecan 198,39 1,09 0,98 0,29 

C15 Pentadecan 212,42 1,09 0,98 0,27 

C16 Hexadecan 226,45 1,09 0,98 0,25 

C17 Heptadecan 240,47 1,09 0,98 0,24 
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Stoffklasse Name M / g mol-1 RFwt, Literatur RRFwt, Butan RRFmol, Butan 

C18 Octadecan 254,50 1,09 0,98 0,22 

C19 Nonadecan 268,53 1,09 0,98 0,21 

C20 Eicosan 282,55 1,09 0,98 0,20 

Alkene           

C2 Ethen 28,05 1,08 0,97 2,00 

C3 Propen 42,08 1,08 0,97 1,34 

C4 Buten 56,11 1,08 0,97 1,00 

C5 Penten 70,13 1,08 0,97 0,80 

C6 Hexen 84,16 1,08 0,97 0,67 

C7 Hepten 93,64 1,08 0,97 0,60 

C8 Octen 112,22 1,08 0,97 0,50 

C9 Nonen 126,24 1,08 0,97 0,45 

C10 Decen 140,27 1,08 0,97 0,40 

C11 Undecen 154,29 1,08 0,97 0,36 

C12 Dodecen 168,32 1,08 0,97 0,33 

C13 Tridecen 182,35 1,08 0,97 0,31 

C14 Tetradecen 196,37 1,08 0,97 0,29 

C15 Pentadecen 210,40 1,08 0,97 0,27 

C16 Hexadecen 224,43 1,08 0,97 0,25 

C17 Heptadecen 238,45 1,08 0,97 0,24 

C18 Octadecen 252,48 1,08 0,97 0,22 

Alkohole           

C1 Methanol 32,04 2,46 2,21 4,01 

C2 Ethanol 46,07 1,77 1,59 2,01 

C3 Propanol 60,10 1,55 1,39 1,35 

C4 Butanol 74,12 1,42 1,28 1,00 

C5 Pentanol 88,15 1,35 1,21 0,80 

C6 Hexanol 102,18 1,30 1,17 0,67 

C7 Heptanol 116,20 1,27 1,14 0,57 

C8 Octanol 130,23 1,25 1,12 0,50 

C9 Nonanol 144,26 1,23 1,11 0,45 

C10 Decanol 158,28 1,23 1,11 0,41 

C11 Undecanol 172,31 1,23 1,11 0,37 

C12 Dodecanol 186,33 1,23 1,11 0,35 

C13 Tridecanol 200,36 1,23 1,11 0,32 

C14 Tetradecanol 214,39 1,23 1,11 0,30 

C15 Pentadecanol 228,41 1,23 1,11 0,28 

Säuren           

C1 Ameisensäure 46,03 100,00 89,93 113,55 

C2 Essigsäure 60,05 4,17 3,75 3,63 

C3 Propansäure 74,08 2,50 2,25 1,76 

C4 Butansäure 88,11 2,08 1,87 1,24 

C5 Pentansäure 102,13 1,59 1,43 0,81 
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Stoffklasse Name M / g mol-1 RFwt, Literatur RRFwt, Butan RRFmol, Butan 

C6 Hexansäure 116,16 1,59 1,43 0,71 

C7 Heptansäure 130,18 1,64 1,47 0,66 

C8 Octansäure 144,20 1,54 1,38 0,56 

C9 Nonansäure 158,24 1,54 1,38 0,51 

C10 Decansäure 172,26 1,54 1,38 0,47 

C11 Undecansäure 186,29 1,54 1,38 0,43 

C12 Dodecansäure 200,32 1,54 1,38 0,40 

C13 Tridecansäure 214,34 1,54 1,38 0,38 

C14 Tetradecansäure 228,37 1,54 1,38 0,35 

 

In Abbildung 10-4 sind die Kalibrierkurven des FTIR-Spektrometers für CO2, CO und H2O 

gezeigt. 

 

 

Abbildung 10-4: Kalibrierkurven des FTIR-Spektrometers für CO2 (oben links), CO (oben rechts) und H2O (unten). 

Für CO2 wird der Wellenzahlbereich von 612 bis 620 cm-1, für CO von 2143 bis 2201 cm-1 und für 

H2O von 3895 bis 3909 cm-1 für die Integration verwendet. Aufgetragen ist jeweils die 

Konzentration gegen den Mittelwert des Integrals. 
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10.2 Einwaagen für die kontinuierlichen Performancemessungen 

Tabelle 10-4: Massen an eingesetztem Katalysator bzw. Kieselgel, resultierende Länge der Katalysatorschütttung 

und Volumenanteil des Katalysators am Reaktorvolumen. 

Katalysator mKat / g mKieselgel / g LKat-Schüttung / cm ŮKat / - 

Fe-Cu-Al+K 0,5006 1,0020 17,7 0,67 

Fe-Cu-Al+Na 0,5005 1,0001 16,9 0,67 

Modellkatalysator 1,4149 1,0009 21,3 0,67 
 

10.3 Verifizierung der kontinuierlichen Anlage sowie der Analytik 

Um die Genauigkeit der optimierten kontinuierlichen Anlage inklusive Analytik bewerten zu 

können, wurden an diesem Katalysatorsystem mehrere Messpunkte unter gleichen 

Bedingungen aufgenommen und miteinander verglichen. Daraus wurden die 

Standardabweichungen und die daraus resultierenden relativen Fehler bestimmt. Die 

zugehörigen Graphen sind in Abbildung 10-5 bis Abbildung 10-7 zu sehen. 

 

Abbildung 10-5: Bestimmung der relativen Fehler bei unterschiedlichen Reaktionsdrücken. mKat = 0,5 g, pReaktor = 77 -

150 bar, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K [Dan-2018]. 

 

 

Abbildung 10-6: Bestimmung der relativen Fehler bei unterschiedlichen Massenströmen. mKat = 0,5 g, 

pReaktor = 150 bar, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K [Dan-2018]. 
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Abbildung 10-7: Bestimmung der relativen Fehler bei unterschiedlicher Laufzeit. mKat = 0,5 g, pReaktor = 77 bar, TReaktor 

= 325 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K [Dan-2018]. 

 

Die relativen Fehler der Messpunkte bei unterschiedlichen Reaktionsdrücken betragen 0,12 

bzw. 0,19 %, bei unterschiedlichen Massenströmen 2,05 bzw. 0,87 % und bei unterschiedlicher 

Laufzeit 0,32 bzw. 0,27 %. Somit kann mit der optimierten kontinuierlichen Anlage inklusive 

Analytik eine hohe Reproduzierbarkeit erzielt werden. 

 

10.4 Ergebnisse der reaktionstechnischen Untersuchungen 

10.4.1 Ergebnisse zu der Vorstudie via Batch-Experimenten 

Tabelle 10-5: Zusammensetzung der Gasphase vor der Reaktion (Zyklus 0) und nach ein, zwei bzw. drei 

Reaktionszyklen unter identischen Bedingungen. mKat = 0,5 g, T = 325 °C, p = 206 bar, ʐ = 15 h, 

H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-La2O3-K. 

Zyklus nCO2 / mmol nC für Carbidbildung / mmol nCO / mmol nCH4 / mmol n-CH2- / mmol 

0 28,0 0,0 0,0 0,0 0,0 

1 11,1 2,5 0,8 6,0 7,6 

2 15,7 0,0 2,0 1,0 9,3 

3 19,2 0,0 2,1 0,1 6,6 

 

Tabelle 10-6: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck. mKat = 0,5 g, T = 325 °C, 

ʐ = 15 h, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-La2O3-K. 

p / bar UCO2 / mol mol-1 SCO / mol mol-1 S-CH2- / mol mol-1 SCH4 / mol mol-1 

75 0,263 0,069 0,634 0,297 

142 0,675 0,011 0,693 0,296 

206 0,610 0,027 0,706 0,267 

280 0,585 0,026 0,709 0,265 

341 0,569 0,035 0,652 0,313 

 

35 40 45 50 55
0,0

0,1

0,2

0,3

0,4

0,5

Fe-Cu-Al+K, Regime V

U
C

O
2

 /
 m

o
l·
m

o
l-1

t / h

35 40 45 50 55
0,18

0,19

0,20

0,27 %

U
C

O
2

 /
 m

o
l·
m

o
l-1

t / h

0,32 %



 

10 Anhang  113 

10.4.2 Ergebnisse zu den reaktionstechnischen Untersuchungen an Fe-Cu-Al2O3+K 

Tabelle 10-7: CO2-Umsatz in Abhängigkeit von der Laufzeit. mKat = 0,5 g, pReaktor =  77 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 

325 °C, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K. 

t / h UCO2 

1,6 0,413 

3,2 0,388 

4,4 0,379 

5,4 0,372 

7,2 0,357 

8,5 0,349 

9,7 0,344 

22,2 0,228 

23,2 0,228 

36,4 0,194 

37,4 0,195 

38,4 0,193 

53,0 0,189 

54,2 0,188 

55,2 0,218 

 

Tabelle 10-8: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Laufzeit. mKat = 0,5 g, pReaktor =  77 bar, 

†  = 0,27 min, TReaktor = 325 °C, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K. 

t / h UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

7,2 0,357 0,151 0,266 0,223 0,097 0,212 0,044 0,006 

23,2 0,228 0,268 0,334 0,250 0,051 0,064 0,030 0,003 

53,0 0,189 0,309 0,356 0,215 0,043 0,045 0,029 0,003 

 

Tabelle 10-9: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,14 - 0,62 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+K. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,14 0,198 0,244 0,408 0,230 0,033 0,042 0,043 0,001 

0,27 0,292 0,147 0,390 0,261 0,053 0,100 0,045 0,003 

0,62 0,332 0,097 0,402 0,290 0,060 0,102 0,046 0,002 
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Abbildung 10-8: ASF-Verteilung der Alkane, Alkene, Alkohole bzw. Säuren bei verschiedenen 

Reaktionsbedingungen.  h= 0,48 (†  = 0,14 min),  h= 0,49 (†  = 0,27 min),  h= 0,50 (†  = 

0,62 min). mKat = 0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,14 - 0,62 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2 = 3:1, 

Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K [Dan-2018]. 

 

Tabelle 10-10: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Reaktionstemperatur. mKat = 0,5 g, 

pReaktor = 150 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 300-400 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K. 

T / °C UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

300 0,142 0,183 0,470 0,224 0,037 0,013 0,072 0,001 

325 0,230 0,156 0,457 0,269 0,042 0,028 0,046 0,002 

350 0,314 0,133 0,429 0,277 0,056 0,070 0,031 0,003 

375 0,362 0,139 0,432 0,256 0,057 0,092 0,022 0,003 

400 0,372 0,180 0,467 0,220 0,042 0,074 0,015 0,003 
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Abbildung 10-9: ASF-Verteilung der Alkane, Alkene, Alkohole bzw. Säuren bei verschiedenen 

Reaktionsbedingungen.  h= 0,56 (T = 300 °C),  h= 0,54 (T = 325 °C),  h= 0,55 (T = 350 °C),  h= 0,55 

(T = 375 °C),  h= 0,52 (T = 400 °C). mKat = 0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 300 -

400 °C, H2/CO2 = 3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+K [Dan-2018]. 

 

10.4.3 Ergebnisse zu den reaktionstechnischen Untersuchungen an Fe-Cu-Al2O3+Na 

Tabelle 10-11: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Reaktionstemperatur. mKat = 0,5 g, 

pReaktor = 150 bar, †  = 0,27 min, TReaktor = 300 - 400 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na. 

T / °C UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

300 0,140 0,425 0,179 0,152 0,067 0,117 0,057 0,004 

325 0,248 0,302 0,197 0,185 0,065 0,176 0,069 0,006 

350 0,351 0,217 0,209 0,198 0,068 0,224 0,076 0,008 

375 0,427 0,182 0,219 0,201 0,070 0,245 0,073 0,009 

400 0,484 0,164 0,289 0,207 0,062 0,218 0,051 0,008 
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Tabelle 10-12: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 10 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,14 0,236 0,828 0,039 0,015 0,012 0,084 0,018 0,004 

0,27 0,262 0,776 0,051 0,023 0,017 0,108 0,020 0,005 

0,62 0,286 0,549 0,097 0,059 0,045 0,203 0,035 0,012 

1,25 0,296 0,463 0,119 0,080 0,056 0,230 0,037 0,015 

2,50 0,331 0,343 0,149 0,130 0,075 0,246 0,037 0,021 

 

Tabelle 10-13: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 40 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,14 0,192 0,666 0,082 0,060 0,033 0,117 0,039 0,004 

0,27 0,278 0,442 0,123 0,105 0,061 0,194 0,066 0,008 

0,62 0,319 0,262 0,145 0,170 0,100 0,222 0,089 0,012 

1,25 0,412 0,135 0,168 0,235 0,130 0,215 0,102 0,015 

2,50 0,416 0,105 0,160 0,258 0,149 0,210 0,100 0,018 

 

Tabelle 10-14: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 75 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,14 0,184 0,594 0,114 0,087 0,041 0,115 0,045 0,004 

0,27 0,241 0,452 0,135 0,124 0,062 0,157 0,064 0,006 

0,62 0,325 0,230 0,163 0,212 0,108 0,185 0,092 0,011 

1,25 0,425 0,093 0,173 0,298 0,153 0,167 0,102 0,015 

2,50 0,435 0,084 0,175 0,307 0,153 0,161 0,105 0,015 

 

Tabelle 10-15: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 100 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,14 0,181 0,559 0,133 0,101 0,044 0,112 0,047 0,004 

0,27 0,243 0,407 0,154 0,143 0,064 0,158 0,068 0,006 

0,62 0,331 0,204 0,179 0,224 0,103 0,187 0,093 0,010 

1,25 0,417 0,095 0,188 0,293 0,136 0,175 0,100 0,012 

2,50 0,475 0,064 0,186 0,327 0,156 0,155 0,099 0,014 

 



 

10 Anhang  117 

Tabelle 10-16: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 125 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,14 0,187 0,500 0,159 0,123 0,051 0,110 0,053 0,005 

0,27 0,243 0,377 0,170 0,155 0,068 0,153 0,070 0,006 

0,62 0,335 0,180 0,195 0,237 0,105 0,179 0,093 0,010 

1,25 0,407 0,100 0,204 0,288 0,128 0,172 0,096 0,011 

2,50 0,469 0,068 0,204 0,321 0,146 0,149 0,101 0,012 

 

Tabelle 10-17: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

0,5 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-

Al2O3+Na. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,14 0,187 0,451 0,177 0,116 0,039 0,157 0,056 0,004 

0,27 0,240 0,340 0,193 0,161 0,054 0,177 0,070 0,005 

0,62 0,340 0,149 0,222 0,248 0,087 0,195 0,091 0,007 

1,25 0,403 0,099 0,222 0,302 0,104 0,169 0,096 0,008 

2,50 0,484 0,112 0,193 0,284 0,127 0,168 0,105 0,011 
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Abbildung 10-10: ASF-Verteilung der Alkane, Alkene, Alkohole bzw. Säuren bei verschiedenen 

Reaktionsbedingungen.  h= 0,59 (p = 10 bar, †  = 0,14 min),  h= 0,56 (p = 10 bar, †  = 2,50 min), 

 h= 0,55 (p = 150 bar, †  = 0,14 min),  h= 0,53 (p = 150 bar, †  = 2,50 min). mKat = 0,5 g, pReaktor 

= 10-150 bar, †  = 0,14 - 2,50 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na 

[Dan-2018]. 

 

Tabelle 10-18: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit vom Reaktionsdruck bei einem konstanten 

Massenstrom von 0,025 g min-1. mKat = 0,5 g, pReaktor = 10-150 bar, †  = 0,17 - 2,50 min, TReaktor = 

325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Fe-Cu-Al2O3+Na. 

ẖyd / min p / bar UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,17 10 0,268 0,798 0,051 0,022 0,020 0,091 0,014 0,004 

0,62 40 0,319 0,262 0,145 0,170 0,100 0,222 0,089 0,012 

1,25 75 0,425 0,093 0,173 0,298 0,153 0,167 0,102 0,015 

1,63 100 0,436 0,063 0,206 0,323 0,128 0,188 0,081 0,011 

2,02 125 0,451 0,064 0,219 0,378 0,135 0,117 0,077 0,010 

2,50 150 0,484 0,112 0,193 0,284 0,127 0,168 0,105 0,011 
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10.4.4 Ergebnisse zu den reaktionstechnischen Untersuchungen am 

Modellkatalysator 

Tabelle 10-19: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der hydrodynamischen Verweilzeit. mKat = 

1,41 g, pReaktor = 150 bar, †  = 0,62 - 4,16 min, TReaktor = 325 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: 

Modellkatalysator. 

ẖyd / min UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

0,62 0,075 0,545 0,317 0,064 0,004 0,003 0,067 0,001 

1,25 0,142 0,451 0,368 0,103 0,008 0,007 0,060 0,003 

2,50 0,180 0,422 0,385 0,126 0,009 0,004 0,054 0,000 

4,16 0,189 0,435 0,376 0,125 0,009 0,004 0,051 0,000 

 

Tabelle 10-20: CO2-Umsatz und Produktselektivitäten in Abhängigkeit von der Reaktionstemperatur. mKat = 1,41 g, 

pReaktor = 150 bar, †  = 4,44 min, TReaktor = 300-400 °C, H2/CO2=3:1, Katalysator: Modellkatalysator. 

T / °C UCO2 SCO SCH4 SC2-C4 Alkane SC5+ Alkane SAlkene SAlkohole SSäuren 

300 0,069 0,563 0,305 0,066 0,007 0,006 0,053 0,001 

325 0,174 0,468 0,355 0,111 0,008 0,003 0,055 0,000 

350 0,250 0,437 0,364 0,144 0,011 0,005 0,038 0,000 

375 0,301 0,498 0,326 0,135 0,010 0,005 0,026 0,000 

400 0,383 0,753 0,157 0,066 0,005 0,004 0,015 0,000 

 

10.5 Zusatzmaterial zum Modellkatalysator 

 

Abbildung 10-11: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen des unbehandelten Trägers (links) und des mit saurer 

Nitratlösung behandelten Trägers (rechts). 
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Abbildung 10-12: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen des über 7 h bei 500 °C kalzinierten Trägers ohne 

(links) und mit Imprägnierung mit saurer Nitratlösung (rechts). 

 

 

Abbildung 10-13: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen der vorderseitigen Porenstruktur der Probe mit 

einem (links) und zwei Imprägnier-Zyklen mit wässriger Metallnitrat-Lösung (rechts). 

 

 

Abbildung 10-14: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen der rückseitigen Wabenstruktur der Probe mit einem 

(links) und zwei Imprägnier-Zyklen mit wässriger Metallnitrat-Lösung (rechts). 
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10.6 Allgemeines Zusatzmaterial 

Tabelle 10-21: Zusammenstellung der verwendeten Chemikalien. 

Chemikalie Summenformel M / g mol-1 Reinheit / % Hersteller 

Aluminiumnitrat-
Nonahydrat 

Al(NO3)3·9H2O 375,13 99+ Acros 

Ammoniumhydroxid NH4OH 35,05 extra pure Acros 

Eisen(III)-nitrat-
Nonahydrat 

Fe(NO3)3·9H2O 404,00 99+ Acros 

Kaliumcarbonat K2CO3 138,21 99+ Acros 

Kaliumnitrat KNO3 101,10 99+ Acros 

Kohlendioxid CO2 44,01 99,995 Westfalen AG 

Kohlendioxid in 
Wasserstoff 

H2 + CO2 - 25,00 ± 1,25 % CO2 in H2 Westfalen AG 

Kohlenmonoxid CO 28,01  99,0 Westfalen AG  

Kupfer(II)-nitrat-
Trihydrat 

Cu(NO3)2·3H2O 241,60 98+ Sigma-Aldrich 

Lanthannitrat-
Hexahydrat 

La(NO3)·6H2O 433,02 96+ Merck 

Methan CH4 16,04 99,5 Linde AG 

Natriumnitrat NaNO3 84,99 99+ Acros 

Stickstoff N2 28,01 99,95 Linde AG 

Wasserstoff H2 2,02 99,999 Linde AG 

 

 

Abbildung 10-15: CO2-Fördermenge in Abhängigkeit von der Zeit während dem kontinuierlichen Betrieb. Gezeigt ist 

der Zustand direkt nach dem Neukauf der Kolbenpumpe. 
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