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FISCHER TROPSCH SENTEZI iCIN ALUMINA DESTEKLI KOBALT
KATALIZORLERIN GELISTIRILMESI

OZET

Petrol kaynaklarinin tikenmekte olmasi, disa bagimliligin varlig1 ve gevresel etkiler
sebebiyle gilinlimiizde iilkeler i¢in giivenli, yeterli miktarda, ucuz ve temiz yakit
iiretmek, ekonomik ve sosyal hayatin temel problemleri arasinda yerini almistir.
Dolayistyla gliniimiizde var olan enerji kaynaklarin1 verimli bir sekilde kullanmak,
kullanilan teknolojileri gelistirmek tiim iilkelerin temel hedeflerinden biridir.
1920’lerde Almanya’da ortaya ¢ikan Fischer-Tropsch (FT) sentezi, karbon monoksit ve
hidrojen gazlarindan olusan sentez gazinin ¢esitli hidrokarbonlara doniistiiriilmesi
seklinde tanimlanan bir siirectir ve benzin, dizel gibi sivi yakitlarin ve ¢esitli
kimyasallarin iiretimi i¢in son yillarda ham petrole alternatif olarak tizerinde ¢alisilan
bir teknolojidir.

FT sentezi sonucu olusan hidrokarbon iiriinler petrol bazli yakitlarla kiyaslandiginda,
daha az kiikiirtlii ve azotlu kirletici bilesikler igeren, yanma sirasinda az miktarda
partikiiler madde iireten, ¢cevre acisindan iyi hale getirilmis yiiksek kaliteli yakitlardir.
FT sentezi sonucunda olusan iirlinler; olefinler, parafinler ve oksijenlenmis tiiriinler
(asitler, alkoller, ketonlar ve aldehitler) olarak siralanabilir. Olusan {iriinlerin dagilim
iizerinde etkin olan katalizor tiirii, promotor, sicaklik, sentez gazi bilesimi ve basing
gibi birtakim faktorler mevcuttur.

FT sentezinde dikkate alinmas1 gereken en 6dnemli konularin basinda uygun katalizor
icin uygun aktif metalin segilmesi gelmektedir. Uygun aktif metalin secilebilmesi;
sentez gazi liretiminde kullanilan karbon kaynagi, katalizoriin aktif metal maliyeti ve
sentez sonucunda iiretilmek istenen nihai lriinler olmak iizere bir dizi parametreye
baglidir. Katalizoriin yapisinda aktif metale ek olarak katalizoriin birtakim
ozelliklerini diizenlemek ve iyilestirmek amaciyla bulunan yardimer malzemeler yer
almaktadir. Bunlar promotorler ve destek malzemelerdir. Promotorler aktif metal
parcaciklarinin daha kolay indirgenmesi, metal dagiliminin arttirilmasi, katalizor
deaktivasyonunun engellenmesi gibi sonuglara sebep olarak FT sentezinde aktiviteyi
arttirabilir ve iirlin segiciligini diizenleyebilirler. Destek malzemeler ise katalizor
iizerinde yliksek yilizey alaninin saglanmasi, mekanik dayanimin korunmast ve FT
reaksiyonlar1 sirasinda 1s1 ve kiitle transferinin iyilestirilmesi gibi olumlu etkilere
neden olmaktadir.

Tez calismasi kapsaminda, rutenyum promotorlii ve promotdr icermeyen aliimina
destekli kobalt katalizorler hazirlanmis ve hazirlanan katalizorlerin FT sentezindeki
aktivitesini, hidrokarbon fiiriin se¢iciligini belirlemek amaciyla performans testleri
yiriitilmiistiir. Performans testlerindeki amag aktif metal bilesiminin, destek parcacik
boyutunun, promotor yiikklemesinin, sicaklik ve sentez gazi bilesimi gibi reaksiyon
kosullarinin FT aktivitesi lizerindeki etkisinin incelenmesidir.
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Yapilan deneylerde kullanilmak {izere; aktif metal olarak kobalt (Co), destek
malzemesi olarak gama aliiminyum oksit (y-Al203) ve promotdr olarak rutenyum (Ru)
secilmistir ve katalizor sentezi Islakliga Kadar Emdirme (Incipient Wetness
Impregnation) yontemiyle yapilmustir. Oncelikle promotdrsiiz kobalt katalizérler igin
aktif metal (kobalt) bilesimi ve destek parcacik boyutunun katalizoriin aktivite ve
hidrokarbon segiciligine etkisinin belirlenmesi hedeflenmistir. Bu amagla ti¢ farkli
parcacik boyutu ve ii¢ farkli kobalt ylizdesine sahip promotorsiiz katalizorler
sentezlenmistir. Daha sonra Fischer Tropsh sentezinde promotor etkisini incelemek
amaciyla sentezlenen promotorsiiz katalizorlere rutenyum promotorii ilave edilmistir.

Sentez islemlerinin ardindan hazirlanan katalizorlere; sentez parametreleri ve
promotdr ilavesinin ylizey alaninda meydana getirdigi etkinin tespit edilmesi i¢in BET
ylizey alani analizi, aktif metal ve promotor bilesiminin tespit edilmesi igin eslesmis
¢ift plazma analizi (ICP), katalizorlerin kristal yapisim1 belirlemek amaciyla X-1s1m
kirminmu (XRD) analizi ve katalizorlerin indirgenme profillerini tespit etmek amaciyla
sicakli programli indirgeme (TPR) analizi yapilmis, ardindan FT performans testleri
gerceklestirilmistir. Performans testleri esnasinda ve sonrasinda gaz kromatografi
(GC) cihaz1 kullanilarak iiriin analizleri yapilmis ve hidrokarbon dagilimlari
belirlenmistir.

Katalizorlerin FT sentezindeki aktivitesinin kobalt ve rutenyum yiizdesinin
arttirllmasiyla ve destek pargacik boyutunun degistirilmesiyle birlikte degisiminin ne
sekilde oldugunu tespit etmek amaciyla birtakim testler gerceklestirilmistir. Buna gore
promotorsiiz katalizorler arasinda en yiiksek CO doniisiim aktivitesi %20 oraninda
kobalt i¢eren 250-355 p boyutundaki Co/Al;Os katalizorii igin elde edilmistir.
Promotorlii katalizorlerin aktivite sonucu incelendiginde en yiiksek doniisiimiin yine
ayn1 pargacik boyutundaki %0.9Ru20Co/Al,03 katalizériinde oldugu tespit edilmistir.

Tez kapsaminda FT aktivitesine ek olarak katalizorlerin hidrokarbon seciciligini
incelemek icin de testler yapilmistir. Oncelikle promotdr igermeyen katalizorlerde
kobalt bilesiminin hidrokarbon se¢iciligini nasil etkiledigi gdzlemlenmistir. Bu amacla
aktivite test sonucu en iyi ¢ikan 250-355 u Co/Al;O3 katalizorii se¢ilmistir. Yapilan
analizler sonucunda kobalt bilesimi arttikga Cs+ seciciligi artarken CHa ve C,-Cs
araligindaki hafif hidrokarbon segiliklerinin azaldig1 belirlenmistir. Kobalt bilesiminin
yani sira Ru promotor ilavesinin katalizorlerin hidrokarbon seciciligini ne sekilde
degistirdigi de incelenmistir. Bu amagla yine 250-355 p %20Co/Al,O3 katalizorii
secilerek %0.3, 0.6 ve 0.9 Ru ilavesinin segicilik iizerindeki etkisini gézlemlemek
adina analizler yapilmistir. Analizler sonucunda Ru yiizdesi artirildikca Css
seciciliginin arttig1, CHa ve C2-C4 araligindaki hafif hidrokarbon se¢iliklerinin azaldigi
ortaya konmustur.

Performans testleri sonucunda reaksiyon sicakligi arttikca FT aktivitesinin arttigi
sonucuna ulasilmistir. %0.9Ru20Co/Al>03 katalizorii i¢in ti¢ farkli sicaklik degerinde
gergeklestirilen testlere gore en yiiksek CO doniisiimii 240°C’de elde edilmistir.

Tez kapsaminda genel olarak aktivitesi en yiiksek ¢ikan %0.9Ru20Co/Al>O3 (250-
355u) katalizorii baz alinarak Ho/CO orammmin FT aktivitesine ve hidrokarbon
seciciligine etkisi bu katalizor tizerinden incelenmistir. Bu amagla H2/CO oram 1.0,
1.5, 2.0 olmak iizere ii¢ farkli degerde test edilmistir. Testler sonucunda en istenen
sonucu veren degerin 2 oldugu ortaya konmustur. Ho/CO orani1 2 oldugunda hem CO
doniisiimii en yiiksek degerde olmus; hem de Cs+ hidrokarbon segiciligi maksimum
degere ulagmistir.
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DEVELOPMENT OF ALUMINA SUPPORTED COBALT CATALYSTS FOR
FISCHER TROPSCH SYNTHESIS

SUMMARY

Due to the run out of petroleum resources, the existence of external dependence and
environmental effects, producing safe and sufficient quantities of cheap and clean fuel
is one of the main problems of economic and social life for all countries. Therefore,
using today's energy resources efficiently and improving the technologies used is one
of the basic goals of all countries. Fischer-Tropsch (FT) synthesis, which emerged in
Germany in the 1920s, is a process defined as the conversion of a synthesis gas
consisting of carbon monoxide and hydrogen gases into various hydrocarbons and as
an alternative to crude oil in recent years for the production of various fuels such as
gasoline.

Hydrocarbon products resulting from FT synthesis are high-quality fuels that are
environmentally improved, producing less particulate matter during combustion,
containing less sulfur and nitrogenous pollutants compared to petroleum-based fuels.
Considering these reasons, FT synthesis is a very important application for non-oil
resources to adapt to increasingly stringent environmental regulations and to convert
valuable fuels or synthetic gas into valuable chemicals. Products resulting from FT
synthesis, olefins, paraffins and oxygenated products (acids, alcohols, ketones and
aldehydes). There are a number of factors such as the type of catalyst, promoter,
temperature, synthesis gas composition and pressure that are effective on the
distribution of the resulting products.

Commercially available FT reactors are classified into two categories, high
temperature and low temperature reactors. FT synthesis carried out at low temperature
is more suitable for the formation of long chain hydrocarbons (C1o-C1s+) and multi-
tube fixed bed reactors and slurry type reactors are used as reactors. In the synthesis
of high temperature FT, while hydrocarbons with gasoline and low carbon number are
formed as products, fixed fluid bed reactor and circulating fluid bed reactor are
preferred as the reactor. The tests carried out in the thesis study are in the fixed bed
reactor and in the low temperature FT synthesis range.

One of the most important issues to consider in the synthesis of FT is selection of the
suitable active metal for the appropriate catalyst. The choice of the suitable active
metal depends on a number of parameters, including the carbon source used in the
synthesis gas production, the active metal cost of the catalyst, and the final products
desired to be synthesized. Cobalt and iron-based catalysts are considered to be the best
catalysts for applications in industrial scale FT processes. Iron catalysts are preferred
to form long chains of cobalt catalysts which are a more suitable alternative for the
production of olefins. Iron catalysts have water gas shift reaction (WGS) activity,
which is not observed in cobalt. Iron catalysts are suitable for use in low H,/CO
conversion (0.5-2.5) synthesis gas conversion from biomass or coal. Cobalt has better
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catalytic performance at higher H»/CO ratios (2 and higher) and is a more suitable
catalyst for synthesis gas conversion, which is natural gas.

In addition to the active metal in the structure of the catalyst, auxiliary materials are
present in order to regulate and improve certain properties of the catalyst. These are
promoters and support materials. Promoters can increase activity in FT synthesis and
regulate product selectivity by causing easier results such as easier reduction of active
metal particles, increased metal distribution, inhibition of catalyst deactivation.
Support materials provide positive effects such as high surface area on the catalyst,
protection of mechanical strength, and improvement of heat and mass transfer during
FT reactions.

In this thesis, ruthenium-promoted and promoter-free alumina-supported cobalt
catalysts were prepared and performance tests were carried out to determine the
activity of prepared catalysts in FT synthesis and hydrocarbon product selectivity. The
objective of the performance tests is to examine the effect of the active metal
composition on the FT activity of reaction conditions such as support particle size,
promoter loading, temperature and synthesis gas composition.

Cobalt (Co) as the active metal, gamma aluminum oxide (y-Al.O3) as the support
material and ruthenium (Ru) as the promoter were selected to be used in experiments
and catalyst synthesis was performed by impregnation method up to wetness. Firstly,
it is aimed to determine the effect of the active metal (cobalt) composition and support
particle size on the activity and selectivity of the catalyst for cobalt-free cobalt
catalysts. For this purpose, non-promoter catalysts with three different particle sizes
and three different cobalt percentages were synthesized. The ruthenium promoter was
then added to the non-promoter-catalyzed synthesized to examine the promoter effect
in Fischer Tropsh synthesis.

The catalysts prepared after the synthesis process include: BET surface area analysis
was performed to determine the effect of synthesis parameters and promoter addition
on the surface area, coupled double plasma analysis (ICP) to determine the active metal
and promoter composition, X-ray diffraction (XRD) characterization studies to
determine the crystal structure of the catalysts, followed by FT performance tests. Then
FT performance tests were carried out. During and after the performance tests, product
analyzes were carried out using gas chromatograph (GC) and hydrocarbon
distributions were determined.

According to the results obtained, the activity of the catalysts in the FT synthesis was
found to change with increasing cobalt and ruthenium percent and by changing the
support particle size. Accordingly, the highest CO conversion activity among the non-
promoter-free catalysts was obtained for the Co/Al,Oz catalyst of size 250-355 p
containing 20% cobalt. When the activity results of the promoter catalysts were
examined, it was determined that the highest conversion was again at %
0.9Ru20Co/Al,O3 catalyst in the same particle size.

Experiments were also carried out in order to determine the effect of certain working
conditions on activity and selectivity. For this reason, activity tests were carried out in
three different temperatures and three different synthesis gas compositions (H2/CO
ratio). As a result, it has been found that increasing the temperature increases CO
conversion.
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In addition to the FT activity, tests were also conducted to examine the hydrocarbon
selectivity of the catalysts. Firstly, it has been observed how the cobalt composition
influences hydrocarbon selectivity in catalysts without promoter. For this purpose,
250-355 p Co/AlxO3 catalyst, the best result of the activity test, was chosen. As the
cobalt composition increased, the selectivity of Cs+ increased while the selectivities of
CHs and C,-C4 light hydrocarbons decreased. It has also been examined how the
addition of the Ru promoter, in addition to the cobalt compound, changes the
hydrocarbon selectivity of the catalysts. For this purpose, 250-355 p %20Co/Al>O3
catalyst was selected and analyzed to observe the effect of 0.3%, 0.6% and 0.9% Ru
addition on selectivity. As a result of the analysis, it was revealed that as the percentage
of Ru increased, the Cs. selectivity increased, while the light hydrocarbon selectivities
in the CH4 and C>-C4 range decreased.

As a result of the performance tests, as the reaction temperature increased, the result
of FT activity increased. The highest CO conversion was obtained at 240°C compared
to the tests carried out at three different temperatures for %0.9Ru20Co/Al,O3 catalyst.

The effect of H2/CO ratio on FT activity and hydrocarbon selectivity was investigated
on this catalyst based on the highest activity of %0.9Ru20Co/Al;O3 (250-355p)
catalyst, which is generally the most active in the thesis. For this purpose, H2/CO ratio
was tested at three different values of 1.0, 1.5 and 2.0. As a result of the tests it is
revealed that the value which gives the most desired result is 2. When the H2/CO ratio
was 2, both the CO conversion was the highest; and the Cs+ hydrocarbon selectivity
has reached its maximum value.
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1. GIRIS

Diinya iizerinde enerjiye olan gereksinim siirekli olarak bir artis gostermekte ve bu
duruma ek olarak petrol fiyatlar1 da giinden giine artmaya devam etmektedir. Diinya
tizerindeki birgok iilke enerji ihtiyaglarini karsilayabilmek i¢in yeni teknoloji arayisina
girmislerdir. Bunun sonucunda Fischer Tropsch teknolojisiyle sivi yakit iiretimine

yonelik caligmalar 6nem kazanmustir.

Fischer Tropsch teknolojisi ilk olarak Almanya’da ortaya ¢ikmistir ve bugiine kadar
bu konuyla ilgili birgok arastirma gerceklestirilmis ve ¢alismalar yapilmistir. Yapilan
calismalardaki genel amag¢ FT sentez aktivitesi yiiksek, metan se¢iciligi diisiik ve
istenen karbon araliklarinda irlinler tiretmek amaciyla uygun katalizorlerin
gelistirilmesidir [1]. Katalizor gelistirme asamasinda g6z Oniine alinmasi gereken
uygun aktif metal, promotor ve destek malzemesinin segilmesi gibi birtakim faktorler
mevcuttur. FT teknolojisi lizerine yapilan ¢aligmalarda hedeflenen bir diger konu ise
katalizorlere uygulanan aktivite testleri i¢in dogru operasyon kosullarinin se¢ilmesidir.
Bu hedefe yonelik olarak sicaklik, basing, sentez gazi debisi ve bilesimi, prosese uygun

reaktoriin secimi gibi parametreler dikkate alinarak en uygun kosul belirlenmelidir.

FT sentez iriinleri, hidrokarbonlarin ve oksijenli iirlinlerin bir karisimindan
olusmaktadir. Ana iiriinler lineer parafinler ve a-olefinlerdir. FT sentezi ile iiretilen
yakitlar ¢ok diisiik aromatiklik derecesine sahiptir ve hemen hemen hi¢ kiikiirt
icermemektedirler. Bu sebeplerden dolay1 yiliksek kaliteye sahiptirler. Elde edilen
yakitlarin yanma 6zellikleri oldukg¢a 1yidir ve FT teknolojisi emisyonlarin azalmasina

neden olmaktadir [2].

Yapilan g¢alismanin amaci, Fischer-Tropsch sentezi i¢in aliimina destekli kobalt
katalizorlerin gelistirilmesidir. Bu amaca yonelik olarak tez kapsaminda dokuz adet
promotorsiiz ve alti adet rutenyum promotorii igeren katalizor Islakliga Kadar
(Incipient Wetness Impregnation) yontemiyle sentezlenmistir. Sentezlenen

katalizorlerin Fischer Tropsch aktivitesi iizerinde etkili olabilecegi diisliniilen birtakim



yapisal Ozelligini belirlemek amaciyla karakterizasyon analizleri gergeklestirilmistir

ve sabit yatakli reaktorler kullanilarak katalizor aktivite testleri yapilmstir.

Aktivite test sonuglarina bakilarak katalizorlerin FT sentezindeki performanslart kendi
iclerinde yorumlanmis ve birbirleriyle karsilastirilmistir. Katalizor performanslarinda
meydana gelen degisimlerin hangi sebeplerle oldugu, aktivitesi diisiik seviyelerde
bulunan katalizorleri iyilestirmek amaciyla hangi operasyon kosullarinda ¢alismanin

daha uygun oldugu tespit edilmistir.



2. FISCHER TROPSCH PROSESI

2.1 Fischer Tropsch Tarihgesi ve Gelisim Siirecleri

Fischer Tropsch (FT) teknolojisinin kokeni 1902 yilinda nikel katalizor kullanarak CO
hidrojenasyonuyla metan {iretimini basaran Sabatier ve Senderens adinda iki bilim
adamina dayanmaktadir [3]. 1920 yilinda Almanya’nin Miilheim sehrinde Kaiser
Wilhelm Enstitiisi” nde Franz Fischer ve Hans Tropsch sentez gazindan hidrokarbon
sentezini gelistirmeye baslamistir. Fischer ve Tropsch’ un hedefi komiir hammaddesi
kullanarak sentez gazinin elde edilmesi ve sentez gazindan c¢esitli sivi yakit,
hidrokarbon ve kimyasallar1 sentezlemektir. Sentez yontemi ismini bu iki bilim
adamindan almistir. Zamanla olusan {riinlerin miktarin1 ve kalitesini arttirmak
amaciyla baska bilim adamlar tarafindan bir¢ok arastirma yapilmistir [4]. Bu yeni
prosesin patenti 1925 yilinda alinmistir [5]. FT teknolojisi 1936 yilinda Almanya’ da
komiirden elde edilen sentez gazinin kullanildig1 diisiik sicaklik FT teknolojisinin

gelistirilmesi ile ticarilesmeye baslamistir [6].

II. Diinya Savasi’ndan sonra FT teknolojisinin gelistirilmesine olan ilgi artmistir.
Ruhrchemie ve Lurgi, demir bazli katalizorler kullanarak sabit yatakli bir reaktor
prosesi gelistirmislerdir. ARGE adi verilen bu reaktorler 1955 yilinda Giiney Afrika’
nin Sasolburg kentinde ilk kez kurulmustur. ABD’de de FT teknolojisinin ticari
gelisimiyle alakali dikkate deger bir ¢aba ortaya konulmustur. 1951-1957 yillari

arasinda Teksas’ ta pilot bir FT tesisi ¢alistirilmustir.

1950’lerin ortalarinda FT teknolojisinin o donemde oldukga diisiik petrol fiyatlar
diistiniildiiginde ekonomik olmadig1 ortadaydi. 1970’lerdeki birinci petrol krizine
kadar Giiney Afrika haricinde hemen hemen tiim iilkelerde FT teknolojisindeki
ilerlemeler durmustur. Giiney Afrika’ nin o tarihlerde giinliik iiretim kapasitesi
yaklasik 3.18*107 litre civarindadir. Proses sirasinda sentez gazi iiretim kaynag olarak
kdmiir ve zamanla artan bir oranda dogalgaz kullanilmaktaydi [5]. ilerleyen yillarda
petrol fiyatlarindaki artis sebebiyle Sasol 2 (1980) ve Sasol 3 (1983) tesisleri devreye

almmustir.



Kobalt katalizorii kullanarak FT sentezi yapan ilk ticari FT tesisi 1993 yilinda
Malezya’da iiretime baslamistir. 2006°da Katar’da yine kobalt katalizor esliginde
diisilk sicaklik FT teknolojisinin uygulandigl bir tesis daha kurulmustur [7]. FT
teknolojisinin gelisim siiregleri Cizelge 2.1°de gosterildigi gibi bes asamada

degerlendirilebilir [8].

Cizelge 2. 1 : Fischer Tropsch teknolojisinin gelisim siirecleri [8].

Tarih Devir Isimleri Gergeklesen Olaylar
1902- Kesif e Sentez gazi doniistimiinde basarili
1928 arastirma
e Almanya’ da ilk patentlerin kayda
gecisi
1929- Kobalt e Almanya ve diger iilkelerde komiir
1949 katalizoriin ilk kaynakli sentez gaziyla alakali ticari
donemi gelismeler
1950- Demir katalizor e KoOmiir kaynakl sentez gazi
1990 devri kullanilarak Giiney Afrika’da Sasol
ticari tesisinin kurulmasi
1990- FT ticari e Demir ve kobalt katalizorlerin her
2004 doneminin ikisinin de kullanilmasiyla arastirma
baslangici gelistirme ¢alismalarinin hiz
kazanmasi

e iki ticari tesisin kurulmasi: PetroSA
(Mossel Bay, Giiney Afrika) ve Shell
GTL (Bintulu, Malezya)

2004- Ticari e Iki biiyiik projenin onaylanmas:
yayginlagsma ORYX GTL (Sasol) ve Pearl GTL

(Shell), Katar

e Daha birgok fikrin 6nerilmesi: Sasol
Chevron (alt1), ExxonMobil, Sentrol
ve Statoil/PetroSA

2.2 Siv1 Yakit Uretim Prosesi

FT prosesiyle siv1 yakit {iriinlerinin elde edilmesi siirecinde sentez gazi iiretimi, gaz
saflagtirma, FT sentezi ve iiriin gelistirme olmak tizere dort temel islem bulunmaktadir
[9].

Sivi yakit iretim teknolojilerine bakildiginda, kullanilan hammaddeye bagli olarak

prosesler komiirden elde edilen sivi yakit (CTL), biyokiitleden elde edilen siv1 yakit



(BTL) ve dogal gazdan elde edilen sivi yakit (GTL) teknolojisi seklinde

siniflandirilmastir [10].

2.2.1 Sentez gazimin iiretilmesi

Hidrojen ve karbon monoksit karistmi olan sentez gazi komiir, petrol, biyokiitle ve
organik atiklardan iiretilebilmektedir [11]. Herhangi bir karbon kaynagi potansiyel
olarak sentez gazinin iiretilmesi amaciyla hammadde olarak kullanilabilmektedir [1].
Sentez gazi tiretiminde kullanilan en yaygin hammaddeler karbonca zengin komiir ve
metan bakimindan zengin dogal gazdir [4]. Bir FT prosesinde sentez gazinin iiretimi
toplam sermayenin ve isletme maliyetlerinin% 60-70'"ini olusturmaktadir ve proses i¢in

olduk¢a 6nemli bir siirectir [12].

Sentez gazindan sentetik sivi yakit, metanol, amonyak, dimetil eter, sentetik metan
gibi birgok ticari kimyasal tiretilebilmektedir. Petrol rafinasyonu, demir cevherlerinin
indirgenmesi gibi bir¢ok ticari siiregte sentez gazi kullanilmaktadir. Sentez gazinin
H2/CO oram1 o6nemlidir ve endiistriyel silireglerin ihtiyaglarina gére bu oranin
ayarlanmasi gerekmektedir. Fischer-Tropsch reaksiyonu ve metanol sentezi gibi

reaksiyonlarda bu oranin optimum degeri 2’dir [13, 14].

Fischer Tropsch prosesi i¢in sentez gazi liretiminde kullanilan teknolojiler gazlastirma
ve reformlama olmak {izere iki kategoriye ayrilabilir. Reformlama gaz veya hafif siv1
hammaddeleri sentez gazina doniistiirmek i¢in kullanirken, gazlastirma kati veya agir

stvi hammaddeleri sentez gazina doniistiiriirken kullanilmaktadir [4].

2.2.1.1. Buhar reformlama

Buhar reformlama buhar kullanilarak nikel bazli bir katalizér (Ni/Al2O3) tlizerinde
metanin hidrojen, karbon monoksit ve karbon dioksit gazlarina doniismesi islemidir.
Hammadde olarak dogal gaz, sivilastirilmuis dogal gaz ve nafta gibi sivi yakitlar
kullanilabilir. Ancak dogalgaz, reformlama isleminden 6nce kiikiirt gibi kirleticilerden
arindirilmalidir. Gergeklesen reaksiyonlar endotermiktir. Termodinamik olarak ytiksek
sicaklik, diisiik basing ve yiiksek bir buhar metan orani metanin sentez gazina
doniisiimiine katkida bulunmaktadir. Buhar reformlamayla hidrojence zengin bir
sentez gazi Uretilir ve H2:CO orani 5:1° in oldukga iizerindedir. Bu oran Fischer
Tropsch sentezinin gerektirdigi orandan ¢ok daha yiiksektir. H2:CO orani esitlik 2.3°te
oldugu gibi CO2’ yi beraber besleyerek veya daha diisiik bir buhar metan orani

kullanmak suretiyle azaltilabilir. Buhar reformlamada c¢alisma kosullart oldukga



agirdir, firin giris sicaklig1 540-580°C ve ¢ikis sicakligi 820-880°C” dir. islem basinci
genellikle 2.0-2.5 MPa civaridadir [1].

Buhar reformlamada ger¢eklesen reaksiyonlar asagidaki denklemlerde verilmistir [4].

CH4 + H,O — CO + 3H> (2.1)
CO + H20— CO2 + H (2.2)
CH4 + CO2 — 2CO + 2H2 (2.3)

2.2.1.2 Kismi oksidasyon
Oksitleyici bir madde (hava veya oksijen) gaz halindeki beslemeyle (dogalgaz ve

istege bagli olarak buhar) karistirilir. Gergeklesen reaksiyon sonucu su ve
karbondioksite elde edilir. Reaksiyon ekzotermiktir ve reaksiyon sicakligi 1300-
1400°C civarindadir. Ortaya ¢ikan 1s1 reaksiyona girmeden kalan metan gazinin

yakilmasinda kullanilir.

Islem sirasinda katalizor kullanilmamaktadir. H2/CO orani 1.6-1.9 arasindadir. Sistem

basinci 2.5-4.0 MPa arasindadir [1].

2.2.1.3 Gazlastirma

Kat1 karbon kaynaklarmin sentez gazina dontisiimii gazlastirma ile gergeklesmektedir
[1]. Gazlastima, karbon kaynaginin bir hidrojen kaynagi (genellikle buhar) ve/veya
oksijen ile reaksiyona girerek hidrojen, karbon monoksit, karbon dioksit ve metan
iceren bir gaz iirline donistiiriilmesi islemidir. Gaz iriiniin igerisindeki bu gazlarin
oranlar1 kullanilan reaktanlarin oranina ve reaksiyon kosullarina baghdir [4].
Gazlastirma i¢in hammadde olarak komiir, petrol koku, agir petrol kalintilari,
biyokiitle, kat1 atiklar gibi ¢esitli karbonlu malzemeler kullanilmaktadir [15]. Komiir,
yiiksek bir C/H2 oranina sahiptir ve 1s1l degeri yiiksektir, ucucu madde igerigi orta
diizeydedir. Bu nedenlerden dolay1 komiiriin reaktivitesi orta olup orta sicakliklarda
(900-1000°C) gazlastirilabilir [16]. Yiiksek kiil i¢eren komiirlerin gazlastiriimasi
cesitli isletme problemleri yaratabilir. Biyokiitle; agacglar, bitkiler, cesitli otsu ve
odunsu tiirler, tarimsal atiklar vb. gibi biyolojik kokenli tiim organik maddeler igin
kullanilan bir terimdir. Yiiksek nem ve diisiik karbon igeriginin bulunmasi nedeniyle,
biyokiitle 1s11 degerleri, komiir ve petrol kokuyla karsilastirildiginda diistiktiir.
Biyokiitlenin gazlastirilmast daha diistik sicakliklarda (800-900°C) gerceklesebilir



[13]. Gazlastirma teknolojisi segilirken kullanilan beslemenin karakteristigi, temiz gaz

elde etmek icin gerekenler, ¢cevresel etmenler gibi konulara dikkat edilmelidir [4].

Gazlagtirma  prosesleri  asagidaki  sekilde  farkli  sicaklik  araliklarinda

gergeklestirilebilir [1].

e Diisiik sicaklik gazlastirma (425-650°C)
e Orta sicaklik gazlasgtirma (950-1050°C)
e Yiiksek sicaklik gazlastirma (>1400°C)

2.2.2 Gaz temizleme ve sartlandirma

Gaz temizleme islemiyle sentez gazinin yapisinda bulunan kirletici maddeler
uzaklastirilir ve temiz sentez gazi FT reaksiyonuna hazir hale getirilmis olur. Sentez
gazinda bulunan kirletici maddeler kiikiirtlii bilesikler (H2S, COS), azot igeren
bilesikler (NH3z, HCN), kloriirler, piroliz iiriinleri, hafif hidrokarbonlar, bromiirler,
katran, CO; ve birtakim kati1 pargaciklardan olusmaktadir [9, 1].

Gaz temizleme islemi 6zellikle sentez gazinda bulunan ve FT katalizorleri i¢in zehirli

etkiye sahip bilesenlerin uzaklastirilmasi igin gereklidir [1].

FT katalizorleri cesitli sekillerde aktivitelerini kaybedebilirler ve bazi durumlarda
bunu Onlemek kaginilmaz olur. Bunun yami sira, kimyasal zehirlenme sonucu
katalizorler deaktivite oldugunda sentez gazindaki kirlilik seviyesinin kabul edilebilir

bir diizeye indirilmesiyle deaktivasyon dnlenebilmektedir [9].

Gaz sartlandirma, FT sentezi igin belirlenen H2/CO oranininin saglanabilmesi
amactyla saf sentez gazi bilesiminde yapilan ayarlamalari belirtmek i¢in kullanilan bir
tanimdir. Sartlandirma su gaz doniisiim reaksiyonu (SGD), metan reformlama ve FT

sentezi sonrasinda gazin geri kazanimi islemlerinin yapilmasiyla gergeklestirilebilir

[1].

2.2.3 Fischer Tropsch sentezi

Fischer-Tropsch (FT) prosesi, CO ve H2 gazlarindan olusan sentez gazimin bir dizi
hidrokarbona doniistiiriilmesi seklinde tanimlanan bir siirectir. Benzin, dizel gibi sivi
yakitlarin ve g¢esitli  kimyasallarin {iretimi i¢in ham petrole alternatif olarak
gelistirilmistir. FT sentezi ile komiir, biyokiitle ve dogalgaz kullanilarak elde edilen

sentez gazindan sivi yakitlar ve 6zel kimyasallar elde edilmektedir. Uriinlerin



cogunlugu sivi olarak elde edilmekle birlikte gaz ve kati (vaks) triinler de elde

edilmektedir [17].

FT prosesi sonucu olusan hidrokarbon igeren iriinler petrol bazli yakitlarla
kiyaslandiginda, daha az kiikiirtlii ve azotlu kirletici bilesikler igeren, yanma sirasinda
az miktarda partikiil madde {ireten, ¢cevre acisindan 1yi hale getirilmis yliksek kaliteli
yakitlardir [18, 10]. Dolayisiyla FT sentezi; gittik¢e sikilasan ¢evresel diizenlemelere
uyum saglayan, petrol disi kaynaklarin temiz yakitlara veya sentez gazinin degerli
kimyasallara doniismesi i¢in olduk¢a dnemli bir teknolojidir [18]. Fischer Tropsch

prosesinin genel akis semasi Sekil 2.1°de ayrintili bir bigcimde gosterilmektedir [19].
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Sekil 2. 1 : Fischer Tropsch prosesi akis semasi [19].

2.3 Reaksiyon Mekanizmasi

Fischer-Tropsch sentezi, dnceki boliimlerde agiklandigi gibi hidrojen ve karbon monoksit

iceren sentez gazindan sivi yakit ve ¢esitli kimyasallarin iiretilmesinde kullanilmaktadir.



Bu amagla gergeklestirilen genel FT reaksiyonu, asagidaki denklem ile ifade edilebilir
[19].

nCO + 2nH; — —(CH2)n- + nH20, (AH = -165 kJ/mol CO) (2.4)
Ifade edilen bu reaksiyon prosesin temelini gdstermektedir fakat FT prosesi sirasinda
bircok reaksiyon meydana gelmektedir. Gergceklesen reaksiyonlar sonucunda olefin,
parafin, alkol, keton ve cesitli aromatikler {iriin olarak elde edilmektedir. Besleme gazi

bilesimi,proses sicakligi ve basinci, katalizor tipi gibi birtakim parametreler reaksiyon

sonucu olusan {iriin bilesimini etkilemektedirler [3].

FT sentezinde meydana gelen baslica reaksiyonlar agsagida verildigi gibidir [2].

e Parafin olusumu: (2n+1)H> + NCO — CnHan+2 + NH20 (2.5)
e Olefin olusumu: 2nHz + nCO — CnH3zp + NH20 (2.6)

e Su-gaz doniisim reaksiyonu: CO+H20 < CO2+H> (2.7)
e Alkol olusumu: 2y,H2+ nCO — CpH2n+10H + (n-1)H20 (2.8)
e Boudouard tepkimesi: 2CO—C(k) +CO> (2.9)
e Karbid olusum reaksiyonu: yC + xM— M,Cy (2.10)

e Katalizor yiikseltgenme/indirgenme reaksiyonlari:

MOy + YH2 <> yH,0 + xM (2.11)

MxOy + yCO < yCO + XM (2.12)
Reaksiyonlardaki M harfi katalizorde bulunan metal elementini gdstermektedir. Su gaz
doniisiim reaksiyonu (SGD) yiiksek miktarda hidrojen iiretilmesine sebep olur ve boylece
H2/CO oram fizerinde arttirict bir etki yapmaktadir. FT sentezinde kullamlan demir
katalizorlerin SGD aktivitesi yiiksekken kobalt veya rutenyum katalizorlerin diisiik
seviyelerdedir [2].

FT sentezi, asagidaki adimlarla bir polimerizasyon reaksiyonu olarak kabul edilmistir
[21, 22].

e Katalizor yiizeyinde CO ve H> gazlarinin adsorpsiyonu

e Zincirin baglamasi: CO 'nun ayrigmasi ve ardindan hidrojenasyon.

e Zincir biiyiimesi: Ek CO molekiillerinin eklenmesi ve ardindan
hidrojenasyon.

e Zincirin sona ermesi



e FT prosesi sonucu olusan hidrokarbon iiriinlerin katalizor ylizeyinden
ayrilmasi.

Fischer Tropsch prosesi i¢in en genis ¢apta kabul edilmis olan mekanizma karbid
mekanizmasidir. Karbid mekanizmasinda metilen (-CHz-) monomer yapidir. CO ve
H> reaktanlar ayrisir ve katalizor ylizeyine adsorplanir. Boylece ylizeyde CH, CH2 ve
CHs gibi ¢esitli yapilar olusmus olur. Zincir biiyiimesi, monomerin biiyiiyen bir alkil
tiiriine ilavesi ile meydana gelir. Zincirin sona ermesi, zincirden hidrojenin ayrilmasi
yoluyla olefin elde edilerek ya da bir CHj tiiriiniin veya hidrojenin parafin olusturmak
lizere zincire eklenmesiyle gerceklesir [2]. Karbid mekanizmast Sekil 2.2°de

verilmektedir [2].
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Sekil 2. 2 : FT karbid mekanizmasi [2].

Fischer Tropsch reaksiyonu karbid mekanizmasina ek olarak bir takim mekanizmalar

da ortaya atilmistir fakat bunlarin higbiri tam olarak kanitlanmamustir [2].

2.4 Secicilik

FT prosesi sonucunda olusan {iriinler; olefinler, parafinler ve oksijenlenmis tirlinler
(asitler, alkoller, ketonlar ve aldehitler) olarak siralanabilir. Olusan iirtinlerin dagilimi
tizerinde etkin olan birtakim faktorler vardir. Bu faktorler katalizor tiirli, promotorler,
sicaklik, sentez gazi bilesimi ve basingtir [12]. FT prosesinde iiretilen hidrokarbon

dagilimi kinetik olarak kontrol edilebilmektedir. FT prosesinde iiriin segicilikleri,
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reaksiyonlar sirasindaki polimerizasyon, zincir biliylimesi ve zincir sonlandirma
streclerindeki kinetiklere gore degisiklik gostermektedir. Dolayisiyla cesitli
hidrokarbonlarin segicilikleri, zincir biiyiime ihtimali ve karbon sayisi {izerinden

hesaplanan basit istatistiksel dagilima dayali olarak tahmin edilebilir [9].

FT sentezi sonucu elde edilen iriinlerin dagilimi Anderson-Schulz-Flory (ASF) iiriin

dagilimi olarak bilinmektedir ve asagida verilen denklemle ifade edilmektedir [23].
Whn = n.(1-a)%.a™ (2.13)

Bu esitlikte, o ise zincir bliylime olasiligini, n zincir uzunlugunu ve Wn agirlik
fraksiyonunu ifade etmektedir. Zincir uzunlugu a degerinin fonksiyonudur ve a degeri
daha yiiksek degerlere ¢iktiginda tiriinlerin ortalama karbon igerigi de artmaktadir. a
degerinin 0 olmasi sadece metanin olustugunu ifade ederken ve o degeri 1'e
yaklagmasi elde edilen iirlinlerdeki vaks miktarimin arttigini gostermektedir. FT
tritinlerinin agirlik oranlar: zincir biiylime degerinin bir fonksiyonu olarak Sekil 2.3’te

gosterilmektedir [9].

_
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Sekil 2. 3 : Anderson — Schulz Flory tiriin dagilimi [9].

FT sentezi sonucu elde edilen hidrokarbon iiriinlere birtakim islemler uygulanark iiriin
seciciligi istenilen yone kaydirilabilmekte veya tiriin kalitesi arttirilabilmektedir [12].

Uygulanan bu islemler asagida siralanmustir [24, 12].

e Ekstraktif distilasyon
e Hidrojenle muamele

e Alkilasyon
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e izomerizasyon
e Reformlama

e Oligamerizasyon

2.5 Fischer Tropsch Sentezi Uriinleri

Fischer-Tropsch senteziyle elde edilen baslica iiriinler ana diiz zincirli parafinler ile a-
olefinlerdir. FT {irlinleri ¢ok genis araliktaki hidrokarbon iiriinlerden meydana

gelmektedir. Bu hidrokarbon iiriinler asagidaki sekilde siralanabilir;

- Metan (CHy)

- Etan (Cy)

- LPG (C3-Cy)

- Benzin (Cs-C1),

- Dizel (C12-Cys),

- Vakslar (>Cio)
Bu iirtinlerin yaninda FT reaksiyonlar1 sonucunda ketonlar,oksijenli bilesikler,
aldehitler ve alkoller de elde edilmektedir. Ayrica FT reaksiyonlarimin birincil
trlinlerinden bir digeri sudur. Olusan su, su gaz doniisim reaksiyonu sonucu
karbondioksit ve hidrojene doniismektedir. FT sentezinde demir Kkatalizor
kullanildiginda su gaz doniisiim reaksiyon aktivitesi olduk¢a yiiksek olmaktadir. FT
sentezinde olusan {riinler sentez gazi bilesimine (H2/CO orani), proses sicaklik ve
basincina, FT katalizoriiniin tipine baghdir. Diisiik sicaklik FT prosesinde daha ¢ok
uzun zincirli hidrokarbonlar ve az miktarda keton ve aromatik hidrokarbonlar
olusmaktadir. Yiiksek sicaklik FT prosesinde ise kisa zincirli olefin yapidaki
hidrokarbonlar ile yliksek miktarda keton ve aromatik hidrokarbonlar olugmaktadir.
FT reaksiyonlar1 sonucunda elde edilen hidrokarbonlar ve vaks birtakim islemlerle
ticari trtinlere doniistiiriilebilmektedir. Bu iriinler; dizel, benzin, nafta kerosen (jet

yakiti) ve cesitli kimyasallardir [2, 4].

FT reaksiyonunun beslemesi olan sentez gazi sentezlendikten sonra saflastirma ve gaz
temizleme adimlar1 gergeklesmekte ve sonrasinta reaksiyon basglamaktadir. Bu sebeple
FT sentezi sonucunda olusan tiriinler petrol kaynakli iirinlere gére daha az kirletici
madde barindiran ve ¢evreye daha az zarar veren kimyasallardir. FT senteziyle elde
edilen {riinlerin petrol kaynakli {iriinlere gore sahip oldugu avantajlar asagida

siralanmustir:
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- Petrol kaynakli tiriinlerin aromatik igerigi %32 iken FT iirlinlerinin %2’ dir.
- FT driinlerinin hidrokarbon, CO, NOx ve partikiil emisyonlar1 ise petrol
kaynakl1 tirtinlere gore sirastyla %56, %33, %28 ve %21 daha azdur.
- Kiikiirtlii bilesikler igermez.
- Agir metaller icermez.
FT sentezi sonucu elde edilen iirlinler ve karbon araliklart Cizelge 2.2°de

gosterilmektedir [2].

Cizelge 2. 2 : FT tirtinleri ve karbon araliklar1 [2].

Yakit Diger adi Karbon araligi

Yakit gazi - Ci1-Cz
LPG Sivilastirilmis petrol gazi C3-C4
Benzin - Cs-C12
Nafta - Cs-Cu2
Kerosen Jet yakiti C11-Cy3
Dizel Fuel oil C13-Cay
Orta distilat Hafif gaz yagi C10-C20
Yumusak vaks - C19-Co3
Orta sertlikte vaks - C24-Css
Sert vaks - Css+

2.5.1 Dizel

Dizel, diisiik sicaklik FT prosesinden elde edilen ana iiriindiir. Uriinlerin toplam
miktarinin % 18’ini diiz zincirli ve yiiksek setan sayisina (>75) sahip dizel, %51 ini
ise vaks olusturmaktadir. Vaks, hidrokraking islemlerinden gegirilerek toplam
miktarinin %80’i kadar dizel daha iiretilmis olur. Uretilen bu ikincil dizelin setan say1s1
73 tiir. Ticari olarak kullanilan dizel yakit ise yaklasik 40-50°dir. Bu nedenle FT dizeli,
petrol kaynakli disiik kaliteli dizele ilave edilerek kalitesini arttirmakta

kullanilmaktadir [2, 25].

2.5.2 Benzin

Yiiksek sicaklikta gerceklesen FT sentezinde, reaktdrdeki dontisiim kapasitesi, benzin
seciciligi ve oktan sayisi daha fazla oldugundan; benzin tiretimi yiiksek sicaklikta daha
iyi gergeklesmektedir [17]. Maksimum benzin tiretimi yaklasik 340 C sicaklikta demir
katalizor kullanilarak ¢alistirilan tiirbiilansh akiskan yatakli reaktérde goriilmektedir.

Olusan bu iirliniin yaklagik %40" diisiik oktan sayili benzindir.

FT iirtinlerinin %20'si propen ve biitendir. Bunlar oligomerizasyon ile dalli yapida

yiiksek oktan sayili benzine doniistiiriilebilir. Diisiik oktan sayili benzin ise diiz
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zincirlidir ve diisiik aromatik igeriklidir. Cs-Cg aralifindakiler hidrojenasyon veya
izomerizasyon ile, C7-Cyo araligindakiler ise reformlama ile oktan sayilari arttirilabilir.
Benzin iiretimi, gerceklestirilen bu islemlerden 6tiirti dizel iiretiminden daha karmasik

oldugundan dizel iiretimine gore daha az tercih edilmektedir [12].

2.5.3 Kimyasallar

FT prosesinde dizel, benzin, nafta ve kerosenin yaninda ticari degeri olan eten, propen
gibi baska kimyasallarda olusmaktadir. Giiney Afrika’daki Sasol Tesisleri, polietilen
(PE), polivinilkloriir (PVC), polipropilen (PP) gibi degerli maddelerin iiretilmesinde
kullanilan ve FT Sentezinde agiga ¢ikan etilen ve propenin saglayicisi durumundadir.
Diiz zincirli olefinler ise hidrojenleme islemiyle parafinlere doniistiiriiliir. Nafta, dizel
ve kerosen parafinlerden fraksiyonlarina ayrilarak elde edilebildigi gibi diistik sicaklik
FT proseslerinde olusan vaksin islenmesiyle de tiretilebilmektedir. Yiiksek sicaklik FT
sentezinde ac¢iga c¢ikan Ci12-Cisa karbon sayili alkoller deterjan {iretiminde

kullanilmaktadir.

2.6 Reaksiyon Kosullarimin Etkisi

Reaksiyon kosullar1 FT sentezinde iiriin segiciligi iizerinde dnemli bir etkiye sahiptir.
Reaksiyon kosullarinin se¢imi FT prosesinin belirleyici adimlarindandir ve iiriinlerin
kompozisyonunu belirlemektedir. Literatiirde FT sentezindeki cesitli reaksiyon
kosullar1 hakkinda incelemeler bulunmaktadir. G6z 6niline alinmasi gereken baslica

reaksiyon kosullar1; sicaklik, basing ve sentez gazinin bilesimidir (H2/CO orani) [22].

Sicakhik: Sicaklik FT prosesinin  verimliligini  etkileyen temel proses
faktorlerindendir. Sicaklik bir iirliniin daha diisiik sicaklikta ve digerinin daha ytiksek
sicaklikta istiin oldugu reaksiyondaki iirtin dagilimini kontrol etmek igin
kullanilmaktadir. Reaksiyon sicakligi ayrica katalizorlerin CO doniisiimii ve katalitik
performansi lizerinde ciddi bir etkiye sahiptir. FT prosesinde meydana gelen
reaksiyonlar ekzotermik oldugu i¢in sicakligin belirlenmesi ve kontrol edilmesi iiriin

seciciliginde goz onilinde tutulmasi gereken bir parametredir [22].

FT reaksiyonlarinda diisiik sicakliklar zincir biiylimesi ve agir hidrokarbonlarin
tretimi i¢in tercih edilmektedir. Yiiksek sicakliklarda gerceklesen reaksiyonlarda

istenmeyen iiriinler olan CH4 ve COz'nin se¢iciliklerinin yan1 sira bilyiik miktarlarda
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kok olusumu da meydana gelmektedir. C2-Cs hafif olefinlerin iiretimi ig¢in FT

reaksiyon sicaklig1 tercihen ¢ok diisiik veya ¢ok yiiksek olmamalidir [22].

Basing: FT proses basinci reaksiyonun ilerlemesi ve iiriin segiciligi agisindan etkili bir
parametredir. FT reaksiyonunun iiretilmek istenen iiriinlere yonlendirilmesinde uygun
basinglar belirlenir ve reaksiyon kosullar1 ona gore ayarlanir. Basincin diisiik yada
yiiksek olmasi, atmosferik basingta ¢alisilmasi FT katalizorii tizerinde etkilere sebep
olur ve aktiviteyi de degistirir [22]. Yapilan ¢aligmalar FT {irlin se¢iciliginin reaksiyon
basincinin artmastyla daha agir iiriinlere ve oksijenli iirlinlere gittigini gostermektedir

[2].

Sentez Gazi Bilesimi (H2/CO Orami): FT prosesinde beslenen sentez gazindaki
H2/CO oraninin énemli bir parametre oldugu ve iiriin seciciligini dogrudan etkiledigi
bilinmektedir [22]. Reaksiyonda H2/CO oraninin artmasi daha hafif hidrokarbonlarin
olusumuna ve elde edilen iiriinlerde daha diisiik olefin igeriginin olmasina sebep

olmaktadir [2].

2.7 Fischer Tropsch Reaktorleri ve Calisma Kosullar:

Ticari olarak kullanilan dort tip reaktér bulunmaktadir [2]. Bu reaktorler sunlardir;

Cok tiiplii sabit yatakli reaktor

Bulamag fazli reaktor

Tiirbiilansl akigkan yatakl reaktor

Sirkiilasyonlu akiskan yatakli reaktor

Ticari olarak kullanilan FT reaktorleri, yiiksek sicaklik (YSFT, 300-350°C ) ve diisiik
sicaklik (DSFT, 200-250°C) reaktorler olmak tizere iki kategoride siiflandirilabilir.
YSFT reaktorleri, reaktor igerisinde sivi faz bulundurmayan sabit akiskan yatakli
reaktor ve dolasimli akiskan yatakli reaktorleri igermektedir. Buna karsilik, ¢ok tiipli
sabit yatakli reaktor (Shell) ve bulamag tip reaktorlerden (Sasol) olusan DSFT

reaktorlerinde katalizoriin ¢evresinde bir sivi faz bulunmaktadir [26].

DSFT reaktorleri ve YSFT reaktorleri karsilastirildiginda aradaki en énemli fark sivi
fazin olup olmamasidir. YSFT reaktorlerinde eger bir sivi faz olusursa bu durum
parcacik yigilmasma ve akiskanligin kaybolmasma bagli ciddi sorunlara neden

olacaktir [4].
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Diisiik ve yliksek sicaklik FT reaksiyonlarina birtakim karakteristik 6zellikler Cizelge
2.3’te verilmistir [27].

Cizelge 2. 3 : Diisiik ve yiiksek sicaklik FT reaksiyon karakteristigi [27].

Reaksiyon Diisiik Sicaklik FT Yiiksek Sicaklik FT
Parametreleri
Sicaklik 200-250 °C 300-350 °C
Katalizorler Kobalt veya Demir Demir
Cok tiiplii sabit yatakli
Reaktorler reaktorler Akiskan yatakli

Bulamag fazl reaktorler reaktorler

Uriinler Dizel ve vaks Olefin ve benzin

2.7.1 Diisiik sicaklik FT sentezi ve kullanilan reaktorler

Cizelge 2.3’te gosterildigi gibi diisiik sicakliktaki FT sentezinin gergeklestigi sicaklik
aralig1 200-250°C araligidir. Diisiik sicaklik FT sentezi, uzun zincirli hidrokarbonlarin
(C10-C1g+) olusmasi i¢in daha elverislidir. Bunun sebebi sicakligin artmasinin metan

olusumunu arttirmasi ve vaks seciciligini diisiirmesidir.

Diisiik sicaklik FT sentezinde katalizor olarak demir ve kobalt katalizor
kullanilabilmektedir. Elde edilmek istenen istenen {liriinlere gore uygun katalizor
sec¢imleri yapilmaktadir. Dizel ve vaks iiretimi igin kobalt katalizorler daha segici
davranmaktadir. Benzin ve diisiik karbon sayili hidrokarbonlarin iiretilmesinde ise
demir katalizér daha segici bir Ozellik gostermektedir. Buna ek olarak yiiksek
sicakliklarda kobalt katalizorde aktivite kayb1 oldugu i¢in sadece diisiik sicaklik FT
prosesi i¢in uygunluk gosterirler. Diisiik sicaklik FT prosesinde reaktor olarak ise cok

tiiplli sabit yatakli reaktorler ve bulamag tip reaktorler kullanilmaktadir [17].

2.7.1.1 Cok tiiplii sabit yatakh reaktor

En eski FTS reaktor tasarimlarindan birisi sabit yatakli boru seklindeki reaktordiir.
Uzun yillar boyunca gelistirdikten sonra Ruhrchemie ve Lurgi, bu tasarimi ARGE
yiiksek kapasiteli FT reaktorii olarak nitelendirmislerdir. Ve bu sekilde Sasol I' in
baslangicindan beri kullanilmaktadir. Bu tipteki reaktorler, 1simin uzaklastirilmasi
amactyla bir su banyosunun igerisine daldirilmis Fe katalizorii ile dolu 2.000 adet tiip
icerir. Reaktor igerisindeki su banyosunun sicakligi basincin kontrol edilmesiyle

muhafaza edilir. Sentez gaz1 reaktdriin tepesinden girer, tiipler boyunca akar ve iiriinler

16



reaktoriin tabanindan ¢ikarlar. Olusan vaks miktar1 toplam {iriinlerin % 50'sini
olusturmaktadir. Cok tiiplii sabit yatakli reaktorlerde dontisim verimliligi % 70
diizeyindedir. Reaktor 20-30 bar basingta ve 220-260°C calisma sicakliklarinda
calistirilir. Ek sicaklik kontroli, yiiksek gaz hizlar1 ve gaz geri doniistimiinii kullanarak
elde edilmektedir. Geri kazanilmis gaz miktar1 reaktdre verilen taze sentetik gazin 2,5

kati civarindadir. Katalizor 6mrii yaklasik olarak 70-100 giin arasindadir [9].

Cok tiiplii reaktdrler genellikle YSFT islemleri igin uygun degildir. Ornegin demir
bazl katalizorler i¢in, karbon depolanmasi daha yiiksek sicakliklarda gerceklesir ve

bu durum katalizoriin sismesine ve reaktor tiiplerinin tikanmasma neden olmaktadir
[4].
Cok tiiplii sabit reaktorii sematik olarak Sekil 2.4’te gosterilmistir [4].

Do

4 Buhar

==
Buhar _ 5 [ ~«—— Buhar
Toplavic: 7

«—— Kawvnanci besleme

----- S =

______ ! ‘] [3‘17_““ ¢ kabuk
L1= I{——-i Tiipler

- Gazr gkis1

Waks ¢ikist

Sekil 2. 4 : Cok tiiplii sabit yatakli reaktor [4].

2.7.1.2 Bulamac tip reaktor

Diisiik sicaklik FT reaktorlerinin bir digeri bulama tip reaktorlerdir. Bu 3 fazli
reaktorler, yiiksek termal kapasiteli bir sivi igerisinde dagilmis kat1 bir katalizérden
olusmaktadir. Sentez gaz1 sivi faz boyunca kabarciklar olusturur ve sivi igerisinde
dagilmis halde bulunan katalizor ile iyi bir sekilde temas etmesi saglanir. Bulamag tip
reaktorler FT prosesinde diisilk metan iiretimi ve yiiksek vaks tiretimini saglayacak
sekilde optimize edilmistir. Bu reaktorlerdeki gelistirilmis izotermal sartlar daha
yiiksek ortalama reaktor sicakliklarina izin vererek lriinlere daha yiiksek doniistim

saglamaktadir. Bulamag tip reaktor sematik olarak Sekil 2.5°te gosterilmistir [4].
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1950’lerde Sasolburg tesisinde, FT prosesiyle vaks iiretimmcok tiiplii sabit yatakli
reaktorler kullanilmaktaydi. Bu reaktorlerden istenen verim alintyor olmasina ragmen
1970’lerde bulamag fazli reaktorler igin pilot bir tesis kurulmus ve demir katalizor
kullanilarak denenmesine karar verilmistir. Bu denemelerde; agir vaks segiciliginin ve
sentez gazi doniisiim ylizdesinin sabit yatakli reaktore gore yiiksek oldugu
goriilmiistiir. Bunun yaninda, reaktor yatirrm maliyeti, kullanilan katalizér miktar1 ve

basing diisiisii sabit yatakl reaktordekinin %25°1 kadardir [2, 4].

Akiskan yatakli reaktorlerle kiyaslandiginda, bulamacg reaktorler daha iyi sicaklik
kontrolii, katalizor yliklemesinin daha az yapilmasi ve ozellikle katalizor yipranma
oranlarinin az olmasi gibi avantajlar sunar. Sabit yatakli reaktorlerle karsilastirma
yapildiginda ise bulama reaktorler daha karmasik yapida olan ¢ok tiiplii sabit yatakl
reaktorlere gore % 75 daha diisiik maliyete sahiptir [9].
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Sekil 2. 5 : Bulamag tip reaktor [4].

2.7.2 Yiiksek sicaklik FT sentezi ve kullanilan reaktorler

Yiiksek sicaklik FT proseslerinde hafif alkenlerin veya benzinin iiretilmesi icin sabit
yatakli veya bulamag tip reaktdrler kullamlmaz. iki fazl akiskan yatakl reaktérler bu
uygulamalar igin tercih edilen diizeneklerdir. Bu reaktorler sabit akiskan yatakli

reaktor ve dolagimli akiskan yatakli reaktorlerdir [4].

Yiiksek sicaklik FT sentezi Cizelge 2.3’te goriildiigii gibi 300-350°C civari
sicakliklarda gergeklesmektedir. Reaksiyon sicakligi yiiksek oldugu durumda demir
katalizorler tercih edilmektedir. Yiiksek sicaklik FT sentezinde benzin ve diisiik

karbon sayisina sahip hidrokarbonlar iiriin olarak olusmaktadir. Yiiksek sicakliklarda
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proseste kullanilan katalizorlerin aktivitesinde artis meydana geldigi igin iiriin

cesitliligi daha fazla olur [17].

2.7.2.1 Dolasimh akiskan yatakh reaktor
Dolagimli akiskan yatakli (DAY) reaktorler yiiksek sicaklikta benzin ve hafif olefin

iiretimi i¢in gelistirilmistir [9].

Bu reaktorler, Sasolburg’ta 1950’lerde kullanilmaya baslanmis ve 30 sene boyunca
basarili bir sekilde kullanilmistir. Dolasimli akigkan yatakli reaktorlerin ad1 Synthol
reaktorii olarak degistirilmistir. Synthol reaktorleri Sasolburg tesislerinde demir
katalizorii kullanilarak 340°C sicaklikta ve 2 MPa basingta c¢alistirllmistir. Bu
reaktorlerde katalizor denge borusundan asagi inerek 200°C sicaklikta 6n 1sitmaya tabi
tutulmus sentez gazi ile birlikte reaksiyon boliimiine siiriiklenir. Daha sonra katalizor
gaz liriinden ayrilarak denge borusundan asagiya dogru iner. Gazin iginde kalan
katalizor partikiilleri siklonlarda ayrilarak denge borusuna geri gonderilir. Reaksiyon
sonucu agiga c¢ikan 1sinin %40°1 1s1 degistiriciler kullanilarak uzaklastirilir. DAY
reaktorleri diinyanin en biiyiik gazdan s1vi yakit {iretim tesisi olan Giiney Afrika'daki

Mossel Korfezi'ndeki proseslerde kullanilmaktadir [4].

Dolasimli akiskan yatakli reaktor sematik olarak Sekil 2.6’te gosterilmistir [4].

Gaz arimler

Taze katalizir —= : H=i | Buhar
' |
E FT reaktérii
Buhar
Siirgiilii vana
Toplam besleme

Kaynatici besleme
suvu

Sekil 2. 6 : Dolasimli akigkan yatakli reaktor [4].

19



2.7.2.2 Sabit akiskan yatakh reaktor

Sabit akiskan yatakli (SAY) Sasol Gelismis Synthol reaktorii dolagimli akiskan yatakli
Synthol reaktoriiniin yerini almistir. Sabit akiskan yatakli reaktorde gaz bir distribiitor
vasitasiyla beslenir ve katalizor yatagi boyunca kabarciklar olusturur. Is1, katalizor
yatagina batirilmis bir dahili 1s1 degistirici ile uzaklastirilir. SAY reaktorler ayni
kapasitedeki i¢in DAY reaktorlerin yarist kadar maliyet ve boyuttadir. Ayrica reaktor
boyunca daha az sicaklik degisimine ve daha diisiik bir basing diisiisiine sahip olduklari
sebebiyle daha iyi termal verimlilige sahiptirler. SAY reaktorlerindeki proses kosullari

var olan DAY Synthol reaktdrlerinde bulunan proses kosullarina benzerdir [9].

Sabit akiskan yatakl reaktorler ilk olarak 1950’lere kadar kullanilmistir, ancak dogal
gazdan sentez gazi liretimi maliyetlerinin belirgin bir sekilde artmasiyla 1980’lere

kadar kullanimi durdurulmustur.

SAY reaktorii, 1989°da Sasolburg’ta kullanilmaya baslanmistir. Bu reaktorlerde,
akiskan yataklardaki tiirbiilans sayesinde 1s1 transferi ¢ok yliksek olmaktadir. Sabit
akiskan yatakli reaktor sematik olarak Sekil 2.7°de gosterilmistir [4].

Gaz trimler

ooalll L

| —Alkskan yatak
— K aynatcit besleme
Sy

L] -

= -l
Buhar g—- oo &

e o5 L=
L —— &
= J_u Gaz dagitict

\4‘-—— Toplam besleme

Sekil 2. 7 : Sabit akiskan yatakli reaktor [4].

20



3. FISCHER TROPSCH KATALIiZORLERI

3.1 Katalizor Tipleri

FT prosesi sonucu olusan iiriin cesitliligi olduk¢a fazladir. Istenen karbon araliginda
driinlerin  olusturulmasi i¢in uygun katalizor ve reaktdr se¢imi, reaksiyon kosullarinin
optimum olmasi gibi faktorler olduk¢a 6nemlidir. Demir (Fe), Kobalt (Co), Nikel (Ni)
ve Rutenyum (Ru) genellikle FT sentezinde kullanmak i¢in en 1yi katalitik malzemeler
olarak kabul edilmektedir. Katalizor sentezinde kullanilacak olan aktif F-T metalinin
secimi; sentez gaz iliretmek i¢in kullanilan karbon kaynagi, metalin maliyetine ve
proses sonucunda iiretilmek istenen nihai Uriinler olmak iizere bir dizi parametreye
baghdir. Cizelge 3.1°de Ni, Fe, Co ve Ru bazli FT katalizorlerinin baslica 6zellikleri
Ozetlenmistir [21, 18, 28].

Cizelge 3. 1 : Ni, Fe, Co ve Ru bazli FT katalizorlerinin baslica 6zellikleri

[21, 18, 28].
Aktif Maliyet FT Su-gaz Hidrojenasyon
Metal Aktivitesi Doéniisim Aktivitesi
Aktivitesi
Ni ++++ + +/- +++++
Fe + + +++ +
Co +++ +++ +/- +++
Ru +++++ +++++ +/- +++

Rutenyum diisiik reaksiyon sicakliklarinda uzun zincirli hidrokarbonlarin tiretildigi FT
sentezi i¢in herhangi bir promotore ihtiyag duymayan en etkin katalizorlerden biridir.
Ancak ¢ok pahali ve bulunabilmesi diinyada sinirli olan bir metaldir. Bu sebeple
endiistriyel proseslerde kullanim igin siirdiiriilebilir  bir segenek olarak

goriilmemektedir [19].

Nikel, FT prosesi i¢in Onerilen bir baska katalizér olmasina ragmen metan iiretimine
kars1 istenmeyen yiiksek secicilie sahiptir. Bunun sebebi Ni katalizori

kullanildiginda karbon monoksitin oldukc¢a kolay bir sekilde ayrismasiyla ¢ok yiiksek
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hidrojenasyon aktivitesinin olusmasidir. Ayrica yliksek reaksiyon basincinda Ni
katalizorli zehirli 6zellik gosteren nikel karbonil bilesikleri olusturmaya egilim

gostermektedir [21].

Bu sebeplere bakildiginda kobalt ve demir endiistriyel 6lcekli FT proseslerindeki
uygulamalar i¢in en iyi metaller olarak kabul edilmektedir ve karsilastirildiklarinda FT
prosesi i¢in ikisinin birbirlerine gore birtakim avantaj ve dezavantaji bulunmaktadir.
Demir bazli katalizorler kobalt bazli katalizorlerle kiyaslandiklarinda, demir ekonomik
acidan daha c¢ekici ve daha bol bulunabilen bir metal olmasina ragmen kobaltin FT
aktivitesinin demirden yaklasik li¢ fazla oldugu bilinmektedir. Demir katalizorler
kobalt katalizorlerden daha hizli deaktive olurlar, hizli deaktivasyon Onemli bir
sorundur ve bu ylizden demir bazli katalizorler aktivite ve seciciligi arttirmak amaciyla
daha fazla modifikasyon gerektirmektedir. Demir bazli katalizorler parafinlere kars
cok disiik segicilige sahiptir. Oksijen ve olefinlerin iiretimini olumlu yd&nden
desteklemektedir. Buna karsilik kobalt bazli katalizorler parafinlere karsi iyi bir
secicilige, oksijen ve olefinlere karsi diisik segicilige sahiptir. Dolayisiyla demir
katalizorler olefinlerin liretimi i¢in daha uygun bir se¢imken kobalt katalizorler uzun

zincir olusturmak i¢in tercih edilen bir segenektir [21, 19, 22].

Demir katalizorler su gaz doniisiim reaksiyonu (SGD) aktivitesine sahipken kobaltta
bu durum goézlenmemektedir. Dolayisiyla kobalt katalizorlerinin kullanildigr FT

reaksiyonunda CO; liretimi meydana gelmez [22].

Demir ve kobalt arasinda daha bilingli bir se¢cim yapabilmek icin sentez gazindaki
karbon hammaddesinin hangi kaynaktan geldigi dikkate alinmasi gereken bir
faktordiir. Demir katalizorler biyokiitle yada komiirden elde edilen H2/CO oram diisiik
(0.5-2.5) sentez gazi doniisiimleri i¢in kullanima elveriglidir. Kobalt ise yliksek Ho/CO
oranlarinda (2 ve daha yiiksek) daha iyi katalitik performansa sahiptir ve karbon

hammaddesi dogal gaz olan sentez gaz1 doniisiimlerinde daha iy1 bir se¢imdir [19].

Literatiirde yapilan ¢alismalarin biiyiik bir ¢cogunlugunda kobalt esasli katalizorlerin
CO doniisiimii arttirmastyla birlikte metan segiciligini diistirdiigii ve dolayisiyla Cs+

seciciligi arttirdigl sonucuna varilmistir [4].

3.1.2. Kobalt Katalizorler
Kobalt katalizorler dogalgazdan sentez gazinin (H2/C0O=2.0-2.3) elde edildigi FT

proseslerinde kullanilmaktadir. Komiir esasli sentez gazinda kullanilamamasimin
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nedeni komiiriin igerdigi gesitli safsizliklardan zehirlenme tehlikesinin olmasidir.
Yapilan ¢alismalar neticesinde Co katalizoriiniin sadece diisiik sicaklik proseslerinde
(200-240°C) kullanildig1; yiiksek sicaklik proseslerinde kullanildiginda metan

olusumuna neden oldugu belirlenmistir [12]

Co katalizor hidrojenasyonda yiiksek aktiviteye sahip oldugundan lineer parafinlerin
olusmasini saglar. Co esasli katalizorler kullanildiginda daha uzun zincirli hidrokarbon
triinler elde edilmektedir. Bu da dizel iiriin hedeflendigi zaman tercih sebebi
olmalarini saglamaktadir. Kobalt esash katalizorlerin su gaz doniisiim aktivitelere ¢ok
disiiktiir bu nedenle CO2 scgicilikleri diisiiktiir bu nedenle de o6zellikle FT
proseslerinde tercih edilen katalizor ¢esididir. [29, 25]

Ancak katalizor se¢iminde malzemenin aktivitesi, segiciligi gibi 6zellikleri yaninda
maliyeti de biiylik 6nem tagimaktadir Kobalt katalizor, demir katalizorden ¢ok daha
pahalidir. Bu nedenle kobalt katalizorler genel olarak Al,Os, TiO2, SiO2 vb metal oksit
destek malzemeleri ile birlikte kullanilir. Kullanilan en yaygin destekleyiciler silika
(Si0Oy), aliimina (Al203), titanyum(ll) oksit (TiO2), ¢inko oksit (ZnO) ve bunlarin
karisimlaridir.  Bu  destekleyicilerin - ortak  Ozellikleri yiiksek ylizey alam
saglayabilmeleridir. Bu sayede Co katalizorli maliyetli oldugundan destekleyiciler ile

yiiklendiginde ekonomik olarak prosesin yiiriitiilmesine biiyiik yarar saglamaktadir.

Ayrica katalizor ylizeyinin temiz kalmasim saglamak ve katalizoriin kolay
indirgenmesine yardimci olmasi nedeniyle Pt, Ru, Re gibi soy metaller kobalt

katalizore promotor olarak az miktarda eklenmektedir [19, 28].

Destekli kobalt katalizorlerin hazirlanmasi literatiirde kullanilan igin en yaygin sentez
yontemi Islakliga Kadar Emdirme (Incipient Wetness Impregnation) yontemidir.
Impregnasyon sentez yontemindeki islem adimlar1 sirasiyla kobalt nitrat tuzunun
destek malzeme iizerine impregne edilmesi, kurutma, nitrat formlarin oksit forma
getirilmesi i¢in kalsinasyon islemi ve son olarak da hidrojen ile ingirgenerek kobalt

metalik formunun elde edilmesidir [30].

Kobalt bazl1 FT sentez katalizorleri birtakim sebepler sonucunda deaktive olmaktadir.
Kobalt katalizorlerinin deaktivasyon sebepleri su sekilde dzetlenebilir: Kiikiirt, klorid
ve nitrath bilesiklerin kobalt zehirlemesine sebep olmasi; aktif metal fazin

sinterlenmesi; yiliksek miktarda vaks olusumu sonucu olusan kirlenme. Literatiide
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deneysel bir ¢alismada test edilen Co/Al>O3 katalizoriine ait aktivite-zaman profili
Sekil 3.1°de ornek olarak verilmektedir [30].

6.0
5.0 -
4.0 %
3.0

2.0+ ‘

1|0 T T T T T T T T T T T T T T
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Sekil 3. 1 : Uzun siire test edilen birCo/Al203 katalizoriin tipik aktivite profili.

Wang vd. (1991) Co bilesiminin FT aktivitesi tizerindeki etkisini arastirmak amaciyla
yaptiklar1 ¢galismada katalizoérdeki Co yiizdesini %1.5 ile %30 arasinda degistirerek bir
seri halinde deneyler yapmislardir. Deneylerde sentez yontemi olarak Islakliga Kadar
Emdirme (Incipient Wetness Impregnation) yontemi kullanilmistir. Sonuglar
incelendiginde sadece %]1.5 Co igeren katalizoriin FT reaksiyonunda inaktif bir 6zellik
gosterdigi, diger katalizorlerin aktif yapida oldugu belirlenmistir. Buna ek olarak
indirgenebilirligin 6nemli 6l¢lide Co yiiklemesine bagl oldugu gézlemlenmistir, Co
yiiklemesi arttirildiginda katalizorlerin indirgenme yiizdeleri artmis ve indirgenme
sicakliklar1 diisiik seviyelere kaymistir. Segicilige bakildiginda ise Co yiiklemesi

arttikca Cs+ seciciliginin arttigi; CHg segiciliginin ise azaldig goriilmektedir [31].

Tavasoli vd. (2007) aliiminyum destekli kobalt katalizoriin kullanildigi FT sentezi
tizerinde kapsamli bir calisma gerceklestirmistir. Agirlikca% 40'a kadar kobalt
katalizOrlere impregnasyon yontemi ile ilave edilmistir. Kobalt bilesiminin; kobalt
oksit tiirlerinin indirgenebilirligi, kobaltin dagilimi, su-gaz doniisiim (SGD) aktivitesi,
FT reaksiyon aktivitesi ve segiciligi tizerindeki etkisi arastirilmistir. Kobalt ilavesinin
arttirilmasi katalizoriin indirgenebilirligi izerinde olumlu etkilere sebep olmustur. FT
aktivitesinin maksimum degeri agirlikca %34 Co yiiklemesi oldugunda basarilmistir.
Maksimum SGD aktivitesi ise %40 Co yiiklemesinde ortaya c¢ikmustir. Ayrica
secicilige bakildiginda %40Co/Al,O3 katalizorliniin Cs+ segiciligi  %8Co/Al203
katalizoriinden %60.8 daha yiiksekken, %40Co/Al203 katalizoriinde metan segiciligi
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%8Co/Al;03 kobalt katalizoriine kiyasla yaklagik %43.7 daha az meydana gelmistir
[32].

Tez kapsaminda FT sentezinde kobalt bazli katalizorlere ilave edilen promotorlerin
etkilerini incelemek ve uygun promotérii segmek amaciyla detayli bir literatiir
arastirmasi yapilmis ve elde edilen sonuglar Cizelge 3.2 ve Cizelge 3.3 ’te 6zetlenmistir
[33, 34, 35, 36, 37, 38, 39, 40, 41, 42, 43, 44, 45].Yapilan literatiir arastirmasinda
katalizor performasini etkileyen aktif metal yiizdesi, promotor tipi ve yiizdesi gibi

cesitli faktorlere de yer verilmistir.

Cizelge 3. 2 : FT kobalt katalizorleri i¢in literatiir arastirmasi verileri [33, 34, 35, 36,

37, 38, 39].
Kobalt .. Promotor . . .
Kaynak Yiizdesi Promotor Yiizdesi Promotor Etkisi
[33] %10 Rutenyum 060.2 -Ru kobaltin indirgenebilirligini 6nemli 6lgiide arttirmistir;
Platin Pt ve Pd ise kobaltin indirgenebilirligine az bir etkide
bulunmustur.

Palladyum

-Co metallerinin dagilimina baktigimizda Ru’ nun dagilima
az bir etki yaptigini; Pt ve Pd’ nin ise arttirict ydonde ¢ok bir
etki yaptigim soyleyebiliriz.

-Pt ve Pd ilavesi CH, segiciligini arttirmus; Ru ilavesi CHy
seciciligini degistirmemistir.

[34] %15 Renyum %.0.2,0.5,1 -Reilavesi CO doniisiimiinii arttirmistir.

-Kobaltin indirgenme yiizdesini arttirmgtir.

-CH;, CO, ve Cs. hidrokarbon segiciligi promotor
ilavesiyle degismemistir.

[35] %15 CeO, Co/Ce = -Az miktarda CeO, ilave edilmesi Co30,’ iin indirenmesini
0.28 engellemis ve Co atomunun tanecik boyutunu ve elektron

yogunlugunu azaltmustir.
- CeOy Co’ nun dagilimum, H,” nin adsorpsiyon ve
¢Oziinimiini ve katalizor ylizeyindeki aktif bolge miktarini
arttirmistir.

[36] %10 Altin 060.2-5 -Katalizordeki Au igerigi arttiginda Co dagilim ve
katalizor aktivitesi arttirmisgtir.
-Au yiiklemesi %1’ in lizerine ¢ikarildiginda kataliz6riin
metan segiciligi arttirmistir.

[37] %15 Platin 90.1 -Pt ilavesi CO doéniisiimiinil arttirnustir.
-CH, seiciligini arttirmig, Cs. hidrokarbon seg¢iciligini
azaltmugtir.
-Kobaltin indirgenebilirligini arttirmus  ve  katalizor
performansina gii¢lii bir etki yapmustir.

[38] 9620 Renyum 9%0.5 -Re, katalizoriin indirgenebilirligini arttirmigtir.
-Co dagilmini ve bu nedenle FT sentez aktivitesini
arttirmistir.
-Cs. segiciligini arttirmustir.
[39] %15 Bakir Degisen -Katalizore az miktarda Cu eklenmesi CO doniisiimiinii
Giimiig yiizdel er hafifce azaltmis, eklenen Cu arttik¢a doniisiimde daha fazla

azalma gozlenmistir.

Altin -Az miktarda Ag ve Au ilavesi hafif hidrokarbon
seciciligini az miktarda azaltmig, Cs. hidrokarbon
seciciligini az miktarda arttirmigtir. Az miktarda Cu ilavesi
ise CH, seciciligini az miktarda arttirmug, Cs, hidrokarbon
seciciligini az miktarda azaltmistir.
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Cizelge 3. 3 : FT kobalt katalizorleri igin literatiir aragtirmasi verileri - devamu [40,

41,42, 43, 44, 45].

Kobalt . Promotor . -
Kaynak Yiizdesi Promotor Yiizdesi Promotor Etkisi
-Zr promotorii zayif metal-metal ve metal-destek
Zirko nyum etklle$1n.11.e.:r.1.ne?. kate?hszup Qal.la kola}f indirgenmesine
. ve katalizoriin 6zelliklerinin iyilesmesine sebep

Zirkonyum  (%1,5,15) olmustur.

[40] %10 -Diisiik K yiiklemesi katalizoriin aktivitesini

Potasyu m Potasyu m ant}rm.lstlr.ﬁ.{ﬁksek K yiiklemesi giig:.lii metal-metal

(0 05.0.1 5) etkilesimlerine sebep olmus ve katalizriin
T indirgenmesini zorlagtirmus, ikincil hidroenasyonlart
arttirmusgtir.
-Pt ve Ru kobaltin indirgenmesini 6nemli dlgiide
arttirmistir.
Platin ve -Kobalt oksit tiirlerinin indirgenme sicakligini diigiik
[41] %10 Rut %0.2 sicakliklara kaydirnus ve katalizoriin
utenyum indirgenebilirligini onemli dlgiide gelistirmislerdir.
-Pt ve Ru’un az miktarlarda ilavesi Cs. hidrokarbon
seciciligini arttirmistir.
Rutenyum
%0.26
R |(3| . ) -Calismada ama Pd promotdr aktivitesini Pt, Re ve Ru
ute_:nyu m atin ile karsilagtirmaktir.
[42] 0625 Platin (%0.) -Pd ilavesi CH, ve C,- C, hidrokarbon segiciligini

Palladyum  Palladyum artirmigtir.. ' Y

Renyum (%0_ 27) _CH4, (_:Oz veVC_35+ hld‘rol_(arbon se¢iciligi promotor
ilavesiyle degismemistir.

Renyum

(%0.48)
Re ve Ru promotorleri Cs, hidrokarbon segiciligini
arttirmis, CH, segiciligini azaltmustir. Pd ve Pt

Eg;erzjyrﬁm Promotér/Co pr;)nlkotér(ljerirﬁqg iske t%m tersi's'ell'(ivlldc': CH4 sifii(iiligi

[43] 025 y atomik orani aI: arken 5+ 1_ rokarbon se¢iciligininin azaldigi

Platin _ gozlemlenmistir.

Palladyum =1/170 -Pt ve Pd WGS aktivitesini cok az bir sekilde
artirmaktadir. Ru ve Re ise WGS aktivitesini hemen
hemen hi¢ degistirmemistir.

-Pt ilavesi CH, ve CO; segiciligini az miktarda

Platin Degisen arttirmis, Cs, hidrokarbon segiciligini az miktarda

[44] %25 - iizdel azaltmistir.

Glimiis yuzaeler -Ag ilavesi CH, ve CO; segiciligini azaltmus, Cs.
hidrokarbon segiciligini arttirmagtir.

|I\3/Ig,Ca,S|, -V,Mn ve Mo ilave edilen Co/AlQ; ile edilmeyen

a, . Co/AlO; karsilastirildiginda doniigiim frekansimn
[45] %20 Y,La,Ce,Ti %1 (TOF) arttig1 gdzlemlenmistir.

V, -La ve V promotorleri isbirligi yaparak toplam katalizor

Zn,Zr,Mo, aktivitesini, Co yiizey alanim ve doniisiim frekansim

Mn (TOF) arttirmugtir.

3.2 Promotorler

Promotorler aktif fazin yapisinda bir degisiklik meydana getirmek suretiyle yapisal bir

etkiyle ya da elektronik etkilesim yoluyla aktif fazin elektriksel karakterini

degistirerek katalizorlerin aktivitesini arttirabilir ve segiciligini diizenleyebilirler. FT

sentezinde Ru bazli katalizorler agir hidrokarbonlarin iiretiminde promotorsiiz olarak

1yi bir sekilde gorev alir, fakat Fe ve Co bazli katalizorler genellikle optimum katalitik

performansi elde edebilmek i¢in alkali metal iyonlari, soy metaller veya gegis oksitleri

gibi promotorlere ihtiyac duyarlar [46].
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FT sentezindeki promotorlerin isleyis mekanizmalar1 ve etkilerinin tanimlanmasi
istenilen secicilikte ve aktiflikte FT katalizorlerin tasarimi agisindan biiyiik bir onem

teskil etmektedir [18].

Co bazli katalizorler icin kullanilan tipik katalizorler soy metaller (Ru, Re, Pd ve Pt),
ZrO; ve MnOy gibi ge¢is metali oksitleri ve bazi nadir bulunan toprak metal
oksitleridir [18].

3.2.1 Soy Metaller (Ru, Re, Pt ve Pd)

Bir¢ok calisma soy metal (Ru, Rh, Pt ve Pd) ilavesinin kobalt tiirlerinin yapist ve
dagiliminda, FT reaksiyon hizlar1 ve segiciliklerinde giiglii bir etkiye sahip oldugunu
gostermektedir. Promotor genellikle birlikte emdirme ya da art arda emdirme
yontemiyle ilave edilir. Soy metal promotor ilavesi kobalt oksit pargaciklarinin daha
kolay indirgenmesi, bimetalik parcaciklarin ve alasimlarin olusumu, kobalt
dagiliminda artig, katalizor deaktivasyonunun engellenmesi gibi sonuglara sebep

olmaktadir [28].

Tsubaki vd. (2001) Co/SiO, katalizoriine eklenen farkli soy metallerin promotor

etkileriyle ilgili ayrintili bir karsilastirma yapmislardir. CO hidrojenasyon hizinin artig

sirasin1 v Co/SiO2 < Pt-Co/SiO; < Pd-Co/SiO2 < Ru-Co/SiO2 olarak bulmuslardir [18].

Yapilan birtakim caligmalar Ru ve Re soy metal promotor ilavesinin Co metal
tuzlarimn FT sentezinde aktif faz olan Co® kiimelerine indirgenebilirligini
hizlandirdigim ve ayni zamanda Co® dagilimim arttirdigim gostermektedir. Bir
katalizoriin ylizeyindeki Co yogunlugu artisinin sadece FT aktivitesini arttirmakla
kalmayip aym1 zamanda Cs+ hidrokarbon seciciligini arttirirken CHa segiciligini

azalttig1 Iglesia tarafindan yapilan ¢calismada 6ne siirtilmiistiir [18].

Borg vd. (2009) yaptiklar1 bir ¢alismada %20Co/Al203 katalizériine agirlikca %0.5
oraninda Re ilave ederek promotor etkisini incelemislerdir. Elde edilen sonucglar Re
metalinin katalizorii ve katalitik performansi ¢esitli sekillerde etkiledigini gostermistir.
Re katalizoriin indirgenebilirligini arttirmistir. Ayrica kobalt dagilimini ve boylece FT

sentez aktivitesi arttirmistir [38].

Zhang vd. (2011) tarafindan gergeklestirilen ¢alismanin amaci karbon nanotiip destekli
kobalt katalizére birlikte impregnasyon yontemiyle Ru ve Pt ilave ederek promotor
etkisini gdzlemlemektir. Katalizorlerdeki Co igerigi %10 iken promotdr igerigi

%0.2°dir. Caligmadaki FT aktivite testleri sabit yatakli mikroreaktoérde yapilmustir.
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Aktivite test sonucglarinda Pt ve Ru’un ilavesinin Cs+ hidrokarbon seciciligini arttirdig
tespit edilmistir. Teste ek olarak katalizorlere uygulanan TPR karakterizasyonu
sonucunda kullanilan promotérlerin Kobalt oksit tiirlerinin indirgenme sicakligini
diisiik sicakliklara kaydirdigi ve katalizoriin indirgenebilirligini 6nemli 6lgiide

gelistirdigi ortaya konmustur [41].

Ma vd. (2012) %25 Co igeren katalizor iizerine promotdr/Co=1/170 oraninda Ru, Re,
Pt ve Pd ilave etmislerdir. Re ve Ru promotdrlerinin Cs+ hidrokarbon seciciligini
arttirdig1 ve CHjy segiciligini azalttig1 rapor edilmistir. Pd ve Pt promotorlerinde ise
tam tersi sekilde CHs seciciligi artarken Cs:+ hidrokarbon seciciliginin azaldigi
gbézlemlenmistir. Pt ve Pd SGD aktivitesini ¢cok az bir sekilde arttirmig, Ru ve Re ise

WGS aktivitesini hemen hemen hi¢ degistirmemistir [43].

Das vd. . (2003) yaptiklar1 ¢alismada Re promotoriiniin FT reaksiyonun etkisini
incelemislerdir. %15 Co igeren katalizore degisik yilizdelerde Re (%0.2, 0.5, 1)
eklenmistir. Yapilan incelemelerle CO doniisimiiniin ve kobaltin indirgenme
ylizdesinin arttig1r goriilmiistiir. CHs, CO2 ve Cs+ hidrokarbon segiciligi promotor
ilavesiyle degismemistir [34].

Jacobs vd. . (2012) Pd promotor aktivitesini Pt, Re ve Ru ile karsilagtirmak amaciyla
bir calisma yapmuislardir. Sonuglara bakildiginda Pd ilavesinin CHs ve C;-C4
hidrokarbon segiciligini arttirdig1 goriilmektedir [42].

Song vd. (2008) farkli miktarlarda Ru i¢eren y-Al203 ve SiO; destekli Co katalizorleri
hazirlayarak FT prosesindeki aktivitelerini degerlendirmeyi amaclamiglardir. Her iki
katalizor icin de Ru ilavesi Co dagilimini arttirmistir fakat aliiminyum destekli Co
katalizorleri, silisyum destekli katalizorlere kiyasla daha yiiksek dagilim
gostermislerdir. Ru ilavesinin promotdrsiiz katalizére gore CO doniisiimiinii arttirdigy
da elde edilen bir diger sonugtur. Aliimina destekli katalizorde Ru ylizdesi 0.42
oldugunda doniisiim maksimum degere ulagsmistir ve daha fazla ilave edildiginde CO

doniistimii tekrardan diismeye baslamistir [47].

3.2.2 Metal Oksitler

Soy metallerin yan sira bir¢ok metal oksitin Co katalizoriiniin yapisini ve katalitik

davranisini diizenledigi bilinmektedir [18].

MgO, Al;0z ve TiO2 gibi metal oksit promotorlerin Co/SiO> katalizoriiniin katalitik
performansini arttirdig1 bilinmektedir [48, 49]. Co/SiO: katalizoriine MgO ilavesinin

28



CO doniistimiinii arttirdigi ve CO2 segiciligini 6nemli ol¢iide azalttigi bulunmustur
[48]. Buna ek olarak Co/SiO; katalizérii tizerine AlO3 ya da TiOz ilavesi
indirgenebilirligi biraz azaltmalarina ragmen Co tiirlerinin dagiliminda artis
saglamaktadir [49, 50]. Bulamag¢ fazli reaksiyonlarda CO hidrojenasyon aktivitesi
Co/SiO2’ye Al,03 ya da TiOz ilavesiyle arttirilmaktadir. Al,O3z ilavesi durumunda CHa
seciciligi de az miktarda azaltilabilmektedir. Co/Al2O3’e kiiglik bir miktarda SiO»
(kiitlece %5-20) ilavesi CO doniisiimiinii arttirip CHs segiciligini azaltmaktadir [51].

Goodwin vd. (1996) agirlik¢a %20Co/SiO2 katalizorii tizerine La20O3 ilave ederek
(La/Co = 0-0.75) bir inceleme yapmuslardir. Inceleme sonucunda kobalt zaman

veriminin arttig1, CHs ve C»-C4 hidrokarbon seciciliklerinin azaldigi bulunmustur [18].

Ernst vd. (1999) kiitlece %25 Co/Si0O: katalizoriine kiitlece %4.5-38.2 araliginda CeO>
ilave ederek FT prosesinde nasil bir iyilesme gosterecegini belirlemek igin bir arastirma
yapmislardir. Yapilan deneylerle CeO> ilavesinin CO doniisiimiinii 6nemli bir sekilde
degistirmemesine ragmen iiriin segiciliginde degisim meydana getirdigi bulunmustur.
CeO; ilavesinden sonra hidrokarbon dagiliminda Cs+ fraksiyonunda degisim olmus, Cs-
Ciz seciciligi artmustir. Fakat bununla beraber CeO. varlifinda CHs ve Cy-C4

hidrokarbon segiciliginde de 6nemli bir artis meydana gelmistir [52].

Shen vd. (2001, 2006) emdirme yontemiyle hazirlanan CeOx-Co/SiO- (kiitlece %10.5-
15 Co ; Ce/C0=0.2-0.6) katalizorlerinde CeO2’nin oldukga farkli diizenleyici etkilerini
rapor etmislerdir. Co/SiO; katalizoriine CeO: ilave edilmesi Co doniisiimiinii ve agir
hidrokarbonlarin segiciligini arttirmistir. CeO2 varligi benzin (Cs-Cio) yiizdesini
azaltmistir. Ayrica CeO> kobalt tiirlerinin indirgenebilirligini az oranda kisitlamis fakat

Co dagilimini arttirmistir [18].

Kobalt bazli katalizorlerde genellikle kullanilmakta olan promotdrler ve sebep

olduklan etkiler Cizelge 3.4 te 6zetlenmistir [18].
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Cizelge 3. 4 : Kullanilan baslica promotorlerin Co esash FT katalizorlerinin katalitik

davraniglarina etkisi [18].

Promotor

Bilinen Etkileri

Soy
metaller
(Ru, Re, Pt
ve Pd)

ZI’Oz

MnOy

Nadir
toprak
element
oksitleri
(Lax0Os ve
CeOz)

Ya Co prokiirsorlerinin indirgenmesini arttirarak yada kalsinasyon veya
indirgeme sirasinda CoOx veya Co® kiimelenmesini engelleyerek Co
tiirlerinin dagilimina olanak saglayarak CO doniisiim aktivitesinde artma.
Ru yada Re igin, Co bolge yogunlugundaki artig sayesinde Cs:
seciciliginde artma ve CH,’ linkinde azalma; Pt ve Pd i¢in (yliksek
hidrojenasyon yetenegiyle) Cs. segiciliginde azalma

Koprii-kimyasal olarak sogrulmus CO’ da artma ve bdylece CO ¢dziilme
yeteneginde artma

Co° veya karbon tortusunun tekrar oksitlenmesini engelleyerek
deaktivasyonu geciktirme

Giigsiiz Co-ZrO; etkilesimleriyle kuvvetli metal-destek etkilesimlerinin
yer degistirmesi yoluyla Co indirgenebilirliginin artmasiyla CO doniisiim
aktivitesinde artma

Co bdlge yogunlugundaki artis yada hidrojenasyon yetenegindeki azalis
sayesinde Cs. segiciliginde artma

Azalmig olan hidrojenasyon yetenegi yiiziinden olefin/paraffin oraninda
artma

SiO, veya Al,O;z destekli katalizorler iizerinde Co® 6l¢iisiinde artma fakat
AC-destekli katalizorler iizerinde Co® 6lciisiinde azalma; AC-destekli
katalizorler tizerinde CO ¢oziiliim yeteneginde artma

Aktif ara iiriinlerin konsantrasyonunda artma fakat esas Co aktivitesinde
degisiklik yapmama

Muhtemelen Co tiirlerinin baz1 Cod+ formlarina elektronik
modifikasyonu yoluyla hidrojenasyon yeteneginde azalmayla Cs.
seciciliginde artma ve CH,’ te azalma

Azalmig olan hidrojenasyon yetenegi yiiziinden parafine olefin oraninda
artma

Eger Mn icerigi diisitkse CO doniisiim aktivitesinde muhtemelen artma

La,0O3’ iin Co-destek etkilesimleriyle modifiye edilmesi durumunda Cs.
seciciliginde ve olefin/parafin oraninda artma

CeO;’ nin iiriin segiciligine etkisi karmasiktir ve katalizor hazirlama
teknigine baglidir. Uygun bir hazirlama metodu ara distilatlar igin yiiksek
secicilige yol agabilir

Uygun bir igerik ve hazirlama teknigiyle Co doniisiim aktivitesinde artma

3.3 Destek Malzemeler

Katalizorlerin hem yapist hem de performansi destekten etkilenmektedir. Destek

malzemeler katalizordeki metal dagilimimi, katalizoriin morfolojik ve elektronik

ozelliklerini etkilemektedir. Katalizor yapisinda bulunan destek malzemeler birgok

islevi yerine getirmektedir fakat en 6nemli gorevleri aktif metal icin yiiksek yiizey

alaninin korunmasidir. Katalizator desteginin bir diger ana islevi, kobaltin indirgeme

isleminden sonra katalizor igerisinde stabil kobalt metal pargaciklarinin tiretilmesidir

[22].
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Destek malzemesi se¢iminde goz Oniinde tutulmasi gereken faktdrler asagida

siralanmustir [19].

Aktif metalin dagilim ve indirgenebilirlik 6zelliklerinin iyilestirilmesi
Katalizoriin mekanik dayaniminin korunmasi

Katalizorde yiiksek yiizey alaninin saglanmasi

Aktif fazlarin reaksiyon sirasinda morfolojik degisime karsi stabilitelerinin
korunmast

Ekzotermik olan FT reaksiyonu i¢in 1s1 ve kiitle transferinin gelistirilmesi

Aktif faz ile destek arasindaki kimyasal etkilesimin FT reaksiyonu sirasinda son derece

onemli oldugu belirlenmistir. Giiglii bir etkilesim, aktif fazin indirgenme kolayligini

etkilerken, zay1f bir etkilesim aktif fazin zay1f dagilmasina yol agabilir [19].

Destek malzemeler fiziksel ve kimyasal etkilerin disinda aktif metalin elektronik

durumunu da degistirebilmektedir ve boylece CO ayrigma kabiliyetini etkilerler. Tiim

bunlara ek olarak, destegin gozenek yapist 6nemli dl¢iide indirge aktif fazin boyutunu

ve indirgenebilirligini degistirmek suretiyle FT reaksiyonundaki katalitik performansi

ve reaksiyon sonucunda olusan {iriin dagilimini degistirebilir [18].

FT sentezi i¢in kullanilan baslica destekler arasinda SiOz, Al2O3, TiO,, MgO, aktif

karbon ve zeolitler bulunmaktadir [53].
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4. DENEYSEL CALISMALAR

Bu calismada Fischer Tropsch sentezinde kullanmak amaciyla promotorsiiz ve
rutenyum (Ru) promotorlii olacak sekilde kobalt (Co) katalizorler sentezlenmistir.
Katalizor destek malzemesi olarak gama aliiminyum oksit (y-Al203) kullanilmustir.
Oncelikle promotérsiiz kobalt katalizdrler icin aktif metal (kobalt) bilesimi ve destek
parcacik boyutunun katalizoriin aktivite ve seciciligine etkisinin belirlenmesi
hedeflenmistir. Bu amacla ii¢ farkli pargacik boyutu ve li¢ farkli kobalt yiizdesine sahip
promotorsiiz katalizorler sentezlenmistir. Daha sonra Fischer Tropsh sentezinde
promotor etkisini incelemek amaciyla sentezlenen promotorsiiz katalizorlere rutenyum
promotorii ilave edilmistir. Sentez yontemi olarak Islakliga Kadar Emdirme (Incipient

Wetness Impregnation) yontemi segilmistir.

Sentez islemlerinin ardindan hazirlanan katalizorlerin karakterizasyon c¢alismalari
yapilms, FT performans testleri gerceklestirilmistir. Performans testleri esnasinda ve

sonrasinda iiriin analizleri yapilmig ve hidrokarbon dagilimlar1 belirlenmistir.

Bu boliimiinde deneysel calismalarda kullanilan malzeme ve ekipmanlar 6zetlenmis,
katalizor test diizenegi tanmitilmis ve karakterizasyon ¢alismalarinda yapilan analizler

ile ilgili bilgilere yer verilmistir.
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4.1 Kimyasallar

Deneysel calismalar i¢in kullanilan kimyasallar ve o&zellikleri Cizelge 4.1°de

gosterilmistir.
Cizelge 4. 1 : Kullanilan kimyasallar ve 6zellikleri.
Kimyasal Formiil Uretici  MolekiilAgirhig
Firma (g/mol)
Cobalt(11) Co(NO3)2.6H20 Alfa 291.03
nitrat hekza Aesar
hidrat
Rutenyum(lll)  Ru(NO)(NOgz);  Alfa 317.09
nitrosil nitrat Aesar
Gama-aliimina  y-Al2O3 Alfa 101.96
oksit Aesar
Su H20 De- 18
iyonize su

FT prosesi sirasinda kalsinasyon, indirgeme ve reaksiyon islemlerinde ¢esitli gazlara

gereksinim vardir. Kullanilan gazlar ve kullanim amaglar1 Cizelge 4.2’ de verilmistir.

Cizelge 4. 2 : Kullanilan gazlar ve uygulama alanlar1.

Gaz Kullanilma Amaci
Kuru Hava Kalsinasyon besleme gazi
Nitrojen Reaksiyon i¢in inert gaz

Karbon monoksit  Reaksiyonu besleme gazi

Hidrojen Indirgeme ve reaksiyon
besleme gazi
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4.2 Kullanilan Cihazlar

Yapilan galismalar esnasinda karakterizasyon islemlerinde ve reaksiyon sonrasi iiriin
analizlerinde birtakim laboratuvar cihazlari kullanilmistir. Cihazlarin modelleri ve

bulunduklar1 kuruma ait bilgiler Cizelge 4.3°te gosterilmistir.

Cizelge 4. 3 : Deneysel ¢alismalarda kullanilan cihazlar.

Yapilan Cihazin Yer Aldig
Analiz Markasi/Modeli Kurum
BET IGAQ03 TUBITAK
Yiizey alan Gravimetrik MAM Enerji
Analizer Enstitiisti
ICP Perkin Elmer TUBITAK
Optima 2100 MAM Enerji
DV Enstitiisii
Gaziiriin GC  Agilent TUBITAK
Technologies MAM Enerji
7890A Enstitiisti
S1vi1 ve vaks Agilent TUBITAK
tiriin GC Technologies MAM Enerji
7890A Enstitiisi

4.3 Katalizor Sentezi

4.3.1 Aliimina destekli kobalt katalizorlerin hazirlanmasi

Yapilan tez calismasi kapsaminda y-Al,O3 destekli kobalt katalizorler sentezlenmistir.
Katalizorler Islakliga Kadar Emdirme (Incipient Wetness Impregnation) yontemi
kullanilarak hazirlanmistir. Kobalt kaynagi olarak kobalt nitrat hekza hidrat
(Co(NO3)2.6H20) tuzu kullanilmustir. Sentez dncesinde y-Al03 destek malzemesi 1
saat siiresince 500°C” de kalsine edilmistir. Her sentez i¢in kobalt nitrat tuzu belirlenen
miktarlarda saf su igerisinde ¢oziilerek ¢ozelti hazirlanmistir (x ml ¢ozelti / x gr destek
malzemesi). Hazirlanan ¢ozelti yaklagik 30 dk siiresince ultrasonik banyoda tutularak
homojenize edilmistir. Bu isleme paralel olarak y-Al,O3 ultrasonik banyoda vakum
altinda aym siireyle tutulmus, ortamdaki nem ve hava uzaklastirilarak katalizor
porlarinin agilmasi saglanmistir. Hazirlanan ¢6zelti peristaltik pompa yardimiyla akis
hizi 0.5 ml/dk olacak sekilde destek malzemesinin {izerine ilave edilmistir.
Impregnasyon islemi sona erdiginde katalizér ultrasonik banyoda 1.5 saat siireyle
vakum altinda bekletilmistir. Sentez islemi bittikten sonra katalizor 100°C” lik etiivde

gece boyunca kurumaya birakilmistir.
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Ucg farkli kobalt yiizdesi (%10, 15, 20) ve ii¢ farkli destek pargacik boyutu (50-150p,
150-250p, 250-355u) i¢in aym yontem kullamilarak katalizorler sentezlenmistir.

Sentezlenen promotorsiiz katalizor drnekleri Sekil 4.1°de gosterilmistir.

Sekil 4. 1 : Sentezlenen promotorsiiz katalizorler.

4.3.2 Rutenyum promotorlii kobalt katalizorlerin hazirlanmasi

Promotdr olarak Rutenyum secilmis ve promotdrsiiz olarak en 1y1 aktiviteye sahip iki
kobalt katalizorii belirlenerek bunlara ilave edilmistir. Belirlenen iki katalizor agirlik¢a
%10’luk Co/y-Al203 (50-150p) ve %20’lik Co/y-Al,03 (250-355u) katalizorleridir.
Rutenyum kaynagi olarak Rutenyum(IIl) nitrosil nitrat (Ru(NO)(NO3)s3) tuzu
kullanilmistir. Rutenyum promotorlii katalizér sentezi i¢in de Islakliga Kadar
Emdirme (Incipient Wetness Impregnation) yontemi kullanilmistir. Promotdr ilave
edilmeden 6nce Co/y-Al,O3 katalizorleri 4 saat siiresince 400°C’ de kalsine edilmistir.
Promotorsiiz katalizor sentezinde gerceklestirilen islemler sirasiyla tekrar edilmistir.
Oncelikle kalsine edilen Co/y-Al,O3 katalizorii 30 dk siireyle ultrasonik banyoda
vakum altinda tutulmus ve hazirlanan rutenyum ¢ozeltisi ayni debi (0.5 ml/ dk) olacak
sekilde peristaltik pompa yardimiyla Co/y-Al;O3 katalizorii lizerine empregnasyon
edilmistir. Sentezlenen Ru- Co/y-Al,O3 katalizorii 1.5 saat siireyle ultrasonik banyoda
vakum altinda bekletildikten sonra etiive alinarak gece boyunca 100°C” de bekletilerek
kurumasi saglanmistir. Katalizoére rutenyum ilavesi ii¢ farkli yiizdede (%0,3, 0,6 ve
0,9) yapilmistir. Sentezlenen rutenyum promotorlii katalizorler Sekil 4.2°de

gosterilmistir.
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Sekil 4. 2 : Sentezlenen rutenyum promotdrlii katalizorler.

Katalizorlerin sentezlenmesi ve test diizenegine hazir hale getirilmesi amaciyla yapilan

islemler Sekil 4.3’te gosterilmistir.

Co Tum V-0 Kuru Hava
_#_ v P B
Su— Cozelti | Impregnasyon » Kuruma ¥ Kalsinasyon
Hidrojen Kuru Hava
. v
Indirzeme 4—— Kalsinasyon |4 Kuruma |4 Impregnasyon
_+_

‘ Bu Tum

)‘ Reakstyon |4 Sentez Gan

'

Bidrokarbonlar

Sekil 4. 3 : FT sentezi i¢in katalizor tiretim siiregleri.

4.3.3 Sentezlenen Katalizorler

Tez calismasi kapsaminda daha once de belirtildigi gibi sentezlenen promotorsiiz
katalizorler ti¢ farkli pargacik boyutuna sahiptir ve her parcacik boyutu i¢in ii¢ farkl
yiizdede kobalt iceren aliimina destekli katalizor hazirlanmistir. Daha
sonra%10Co/Al03 ve %20Co/Al,O3 katalizorlerine farkli yiizdelerde rutenyum
impregnasyonu yapilmistir. Boylelikle elde edilen 15 adet katalizor ve bu katalizorlere
ait destek pargacik boyutu, aktif metal ve promotdr ylizdesi gibi temel yapisal

ozellikler Cizelge 4.4’te 6zetlenmistir.
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Cizelge 4. 4 : Sentezlenen katalizorler ve yapisal 6zellikleri.

Katalizor Agirhk¢a  Agirhikea y-Al203
Ad1 Kobalt Rutenyum Parc¢acik
Bilesimi Bilesimi Boyutu (um)
(%) (%)

%10Co0/Al,0; 10 ) 50-150
%15Co/Al,0; 15 - 50-150
%20C0/A|203 20 - 50-150
%10Co/Al,O3 10 - 150-250
%15Co0/Al,0; 15 - 150-250
%620C0/Al,0; 20 . 150-250
%10Co/Al,O3 10 - 250-355
%15C0/Al;05 15 - 250-355
9%620C0/Al,0s 20 - 250-355
%0.3Ru10Co/Al,O3 10 0.3 50-150
%0.6Ru10C0/Al;0; 10 0.6 Ao
9%0.9Ru10Co/Al,O3 10 0.9 50-150
%0.6Ru20Co/Al,O3 20 0.6 250-355
9%0.9Ru20Co/Al,0O3 20 0.9 250-355

4.4 Karakterizasyon Calismalari

Tez caligmast kapsaminda sentezlenen katalizorlere uygulanan karakterizasyon

islemleri asagida agiklanmastir.

indiiktif Eslesmis Plazma Analizi (ICP): Katalizorlerin icerdikleri aktif metal
(kobalt) ve promotor (rutenyum) miktarlarinin tespiti Perkin Elmer Optima 2100 DV
cihazi kullanilarak yapilmigtir. Yapilan analizde Co ve Ru metalleri i¢in uygun
standart ¢ozeltiler hazirlanarak kalibrasyon egrisi olusturulmustur. Metal okumalari
olusturulan bu kalibrasyon egrisine gore %99,5 dogruluk oraniyla yapilmistir. ICP

analizinde kullanilan cihaz Sekil 4.4°te gosterilmistir.
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Sekil 4. 4 : Perkin EImer Optima 120 DV.

===

BET Yiizey Alani: Hazirlanan katalizorlerin yiizey alani Olglimleri IGAO3 Gaz
Sorpisyon cihaz ile gerceklestirilmistir. Olciimler icin daha énceden kalsine edilen
katalizor numuneleri yaklasik 45 mg olarak tartilmis ve cihaza yiikleme yapilmustir.
Numune 120°C de 12 saat boyunca degaze edilip daha sonra oda sicakligina
sogutulmustur. Sonrasinda numune sicaklig1 sivi azot esliginde -190°C’ye getirilerek

yiizey alani bu sicakliktaki azot adsorpsiyon isoterminden faydalanilarak bulunmustur.

BET analizinde kullanilan cihaz Sekil 4.5’te gosterilmistir.

Sekil 4. 5 : IGA03 Gravimetrik Analizer.

Sicakhk Programh Indirgeme (TPR): Katalizorlerin indirgenme sicakliklarim
belirlemek icin sicaklik programli indirgeme (TPR) analizi gergeklestirilmistir.

Calismalar IGAO3 Gaz sorpsiyon cihazi kullanilarak gergeklestirilmistir. TPR
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analizinde kullanilan cihaz Sekil 4.5’te gdsterilmistir. TPR analizi yapilmadan 6nce
katalizorler 4 saat siiresince 400°C sicaklikta kalsine edilmistir. Analiz i¢in 100 mg
katalizor 6rnegi tartilarak cihaza yiiklenmistir. Katalizorler vakum altinda (107 torr) 5
°C/dk 1sitma hiziyla ortam sicakligindan 120°C’ye 1sitilmuis ve agilik kaybi
sabitlenene kadar bu sicaklikta tutulmustur. Daha sonra hacimce %10 H; igeren
Argon+H: karisimi 50 ml/dk besleme hiziyla ortama beslenirken, numune sicaklig
5°C/dk 1sitma hiziyla 900°C’ye ¢ikarilmistir. Bu sirada sisteme bagli olan MS cihazi
ile ¢ikan gazdaki H> ve H>O konsantrasyonlarindaki degisim sinyaller halinde takip

edilmistir.

X-Isim Kirmimi (XRD): Tez kapsaminda sentezlenen katalizorlerin kristal yapisini
belirlemek amaciyla XRD analizleri gerceklestirilmistir. Analizler Istanbul Teknik
Universitesi’nde  bulunan Panalytical X’Pert Pro marka XRD cihazinda
gergeklestirilmistir. XRD oOlglimleri i¢in daha once kalsine edilen katalizorler
kullanilmigtir. Spektrumlar 26= 10°-80° arasinda degisen 20 agisiyla 3°/ dk tarama
hizinda Cu/Ka radyasyonunda incelenmistir. XRD analizinde kullanilan cihaz Sekil

4.6’da gosterilmistir.

Sekil 4. 6 : Panalytical X’Pert Pro.

4.5 Katalizor Test Sistemi

Tum katalizorlerin aktivite testi Amtech RS8 Paralel Sabit Yatak Reaktor Sistemi
kullanilarak gergeklestirilmistir. Kullanilan test sistemi Sekil 4.7’de ve test sisteminin

akis diyagrami Sekil 4.8°de resmedilmistir. Sistem gaz besleme boliimii, sivi besleme
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boliimii, reaktdrler, iirtinlerin toplandigi boliim ve kontrol sistemi olmak {izere ¢esitli

boliimlerden meydana gelmektedir.
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Sekil 4. 8 : FT reaksiyonlarinda kullanilan test sistemi akis diyagrama.
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Gaz besleme boliimii: Karbon monoksit, hidrojen, karbon dioksit ve azottan olusan
ana besleme gazlar1 sisteme Sekil 4.9°da gosterilen kiitle akis kontroldrleri araciligiyla
verilmektedir. Her gaz besleme hattinda filtre, ¢ek valf, kapatma vanasi ve ince ayar
valfli bir baypas bulunmaktadir. Reaktif gaz karisimini sekiz reaktdre birbirinden
bagimsiz olarak istenen debilerde beslemek amaciyla her reaktoriin kendine ait kiitle
akis kontrolorii bulunmaktadir. Tiim reaktorlerde besleme gazlari reaktore verilmeden

once 200°C'ye kadar 6n 1sitma islemi gergeklestirilmektedir.

Sekil 4. 9 : Besleme gazlarinin kiitle akis kontroldrleri.

Reaktorler: Sistemde 550°C sicakliga ve 100 bar basinca kadar dayanikli, sistematik
bir sekilde katalizor testi yapmay:1 saglayan sekiz adet reaktdr bulunmaktadir ve
SS316L paslanmaz ¢elikten tiretilmistir. Reaktorlerdeki katalizor yatak hacimleri en
fazla 5 ml katalizor igerecek sekildedir ve kullanilan katalizér malzemesi toz halde
veya ¢esitli boyutlarda kati1 parcaciklar seklinde olabilir. Katalizorler reaktor icerisine
yerlestirilirken her biri i¢in ayn1 yatak boyunun saglanmasina énem verilerek alt ve tist
kisimlarina seramik cam yiinii yerlestirilmistir. Her reaktoriin bir 1sitma sistemi vardir
ve sicaklik her reaktor icin farkli ayarlanabilmektedir. Sicaklik, katalizor yatagina
yerlestirilmis bir termokupl kullanilarak her bir reaktor kanali icin ayr1 ayr dlgtilebilir,
ayarlanabilir ve kontrol edilebilir. Reaktor giris ve ¢ikis hatlari, herhangi bir hatta veya
reaktor govdesinde yogusmay1 onlemek igin 1sitilmaktadir. Basing biitiin reaktorlerde
bagimsiz olarak Sl¢iiliir. Her reaktor hattinda bir basing gostergesi ve sistem ¢ikisinda
bir geri basing regiilatorii bulunmaktadir ve her reaktor i¢in basing ayr1 ayri kontrol
edilebilmektedir. Kullanilan reaktérler ve baglanti kisimlar1  Sekil 4.10°da

resmedilmistir.
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Sekil 4. 10 : Test sistemindeki reaktor baglantilari.

Uriin toplama béliimii: FT reaksiyonu sonucunda gaz, siv1 ve vaks olmak iizere ii¢
farkli fazda tirtin elde edilmekte ve birbirinden ayr1 hatlardan ilerleyerek iiriin toplama
kismina ulasmaktadirlar. Olusan gaz {iriinler sistem c¢ikisinda bulunan geri basing
reglilatoriinden sistemi terk ederek egzoza veya analiz yapilmak ilizere GC ye
gonderilmektedir. Analiz islemi i¢in, her reaktor hatt1 gaz {iriiniinii GC'ye vermek i¢in
ortak bir ¢ok konumlu vanaya baglanmistir. Sistemdeki GC hatt1 basing diisiirticii,
filtre, ¢cek valf ve bir emniyet vanasindan olusmaktadir. Sistemdeki sivi ve vaks iiriin
toplama kisminda sicak ve soguk kapanlar bulunmaktadir. Sicak kapanlar 200°C” de
sabit tutulmakta ve reaksiyon sonucu olusan agir hidrokarbonlardan olusan vakslar
burada toplanmaktadir. Soguk kapanlar ise olusan su ve sivi haldeki hidrokarbonlar1
toplamakta olup 5°C’ de tutulmaktadir. FT prosesinde tiretilen vaks ve sivi triinler

Sekil 4.11°de ve iirlin sistemin toplama boliimii Sekil 4.12°de gosterilmektedir.

Sekil 4. 11 : Uretilen vaks ve siv1 iiriinler.
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Sekil 4. 12 : Siv1 ve vaks iiriin toplama bolimii.

Kontrol sistemi: Reaksiyon siiresince gerekli olan sicaklik, basing, debi ve diger tim
sistem parametrelerinin saglanmasi, stabil durumda tutulmasi, degistirilmesi ve
verilerin kaydedilmesi bir kontrol sistemi vasitasiyla yapilmaktadir. Tiim otomatik
sistem elemanlari, elektronik olarak programlanabilir mantik denetleyicileri (PLC) ile
kontrol edilebilir ve bu da siire¢ kontrolii ve veri toplama yazilimini ¢alistiran harici
bir bilgisayar ile iletisim kurar. Gergeklestirilecek olan sistem baslatma, reaksiyon
gerceklestirme ve sistem kapatma adimlari bilgisayar iizerinden sivi ve gaz akis
oranlari, 6n 1sitma ve reaktorlerin sicaklik ve basinglar1 gibi 6nceden belirlenmis
degerlerin se¢imi ile programlanmaktadir. Sistem, gaz ve sivinin akisini kontrol etmek,
basing ve sicakliklar1 ayarlamak icin proses parametreleri i¢in bir grafik kullanici ara
yizii (GUI) icermektedir. Gergeklestirilen islemler sirasindaki tiim proses
parametreleri kayit altina alinmaktadir. Test sisteminin kontrol ara yiizii tiim akis
oranlarini, basinglar1 ve sicakliklari, ekipman durumunu ve secilen mevcut reaktorii
gosteren basitlestirilmis bir sistem akis sayfasi seklindedir. Sistemde kullanilan

kontrol ara yiizii ve tet sistemi akis diyagrami Sekil 4.13’te gosterilmistir.
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Sekil 4. 13 : Test sistemi kontrol ara yiizi.

4.6 Testlerin Yiriitiillmesi

FT aktivite testlerine baglanmadan 6nce katalizorlere bazi 6n islemler uygulanmustir.
Bu islemlerin birincisi kalsinasyon islemidir. Buradaki ama¢ destek malzemesi
yizeyinde hidroksit fazda bulunan metallerin indirgenebilir oksit fazlara
doniistiiriilmesidir. Ayrica, kalsinasyon iglemi sirasinda bir ara sicaklik basamagi olan
250°C civarinda impregnasyonda kullanilan metal tuzlarindan gelen  nitrat
yapilarininda uzaklastirilmasi saglanmaktadir. Kalsinasyon islemi sirasinda reaktorler
90 dakikada 450°C’ye 1sitilmis ve 4 saat siiresince bu sicaklikta sabit bir sekilde
tutulmustur. Besleme gazi olarak kuru hava kullanilmis ve kalsinasyon bitene kadar

atmosferik basingta sistemden 3 L/sa debide gegirilmistir.

Ikinci 6n islem Kkatalizorlere uygulanan indirgeme islemidir. Islemin amaci
katalizorlerdeki aktif olmayan cobalt oksit fazinin aktif metalik kobalta
doniistiirmektir. Indirgeme islemi sirasinda reaktdrler 90 dakikada 400°C’ye 1sitilmis
ve 12 saat siiresince bu sicaklikta sabit bir sekilde tutulmustur. indirgeme boyunca 4.5

L/sa debisindeki hidrojen gazi atmosferik basingta katalizorler lizerinden gecirilmistir.

On hazirlik islemleri bittikten sonra sistemin sicaklig1 reaksiyonun gergeklestirilecegi
sicakliga diistiriilmistiir. Katalizor performans testleri 200, 220 ve 240°C olmak tizere
ti¢ farkli sicaklikta gerceklestirilmistir. Tim testler 20 bar basingta gerceklestirilmistir.

Reaksiyon i¢in besleme gazlar1 CO, Hz ve N2 gazlaridir. Bu gazlar belirlenen oranlarda
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(%60H2:%30C0:%10N>, V/V/V) 25 barda tutulan bir 6n tanka doldurulur, buradan da
her bir reaktore ait kiitle akis kontrlorii ile 3L/sa besleme hiziyla reaktorlere beslenir.
Sicaklik ve basing degerleri dengeye gelene kadar test diizenegi gbézlem altinda

tutulmustur. Her bir aktivite testi i¢in ortalama reaksiyon siiresi 120 saat civarmdadir.

4.7 Aktivite ve Secicilik Hesaplamalar:

Test sisteminde bulunan iki adet kapandan sicak olan 200 °C, soguk kapan ise 5°C’de
reaksiyon siiresince sabit bir degerdedir. Daha 6nce de bahsedildigi gibi sicak kapanda
zincir uzunlugu Cig’in iizerinde olan hidrokarbonlar yogusurken soguk kapanda Ca-
Cis arasindaki hidrokarbonlar yogusmaktadir. Yogusan bu katt ve sivi {riinlerin
analizleri stvi GC araciligiyla gerceklestirilmektedir. Ikinci kapanda yogusmayan gaz
tirlinler (C1-C4 gazlan) sistemi terk ederken gaz analizleri hat iizerinde bulunan GC ile

yapilmaktadir.

Doniisiim hesaplamalari, C1-C4 araligindaki gaz firiinlerin bilesimi ve segicilik
degerleri reaksiyon sirasinda yapilan GC analiz sonuglarinda gére hesaplanmistir.
Analizler periyodik olarak yapilmistir ve GC analiz sonuglar ii¢ 6l¢iim sonucunun
ortalamasi seklinde verilmistir. Doniisiim hesaplamalar1 yapilirken reaksiyona giren
ve ¢ikan gazlarin kiitle denklikleri tizerinden gidilmistir. Kiitle denkliklerini ¢ikarmak
amaciyla inert oldugu icin reaktore beslenen N2 gazi hesaplamalarda temel olarak

almmustir. CO ve H2 doniistimleri asagida verilen 4.1 ve 4.2 denklemleri kullanilarak

hesaplanmistir.
Xco=[Fcog— (Ycoe - Fn2/Y n2g) 1/ Feog (4.1)
Xr2= [ Fr2,g— (YH2e - Fn2/ Y Nog) ]/ Fre 4.2)

Yukarida verilen esitlik 4.1 ve 4.2 igin;

Xa: a bileseninin doniisiimiinii,

Fai: a bileseninin reaktor girisindeki molar akis hizini,
Fao: a bileseninin reaktor ¢ikisindaki molar akis hizini,
Ya: a bileseninin oranini gostermektedir.

FT sentezi ile iiretilen hidrokarbonlarin dagilimi vaks, sivi ve gaz faz trtinlerin GC
analizleri ile hesaplanmistir. Hidrokarbonlar1 toplam karbon igerigi olusan CO> harig

doniisen CO miktarina esittir. Testler sirasinda kobalt katalizorler kullanildigr i¢in
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olusan CO, miktar1 ihmal edilebilecek kadar kiiciiktiir ve hesaplamalarda herhangi bir
etkisinin olmadigr soylenebilir. Hesaplamalar yapilirken oncelikle doniisen CO
miktar1 hesaplanir, karbon igerigi bazinda denklemler kurularak iiretilen hidrokarbon
miktar1 bulunur ve son olarak olusan gaz iiriinlerin GC sonuglarina bakilarak elde

edilen gaz iirlin miktar1 hesaplanmis olur.

Ornek olarak karbon dioksit ve metanin segicilikleri asagidaki gériilen denklem 4.3 ve

denklem 4.4’teki gibi hesaplanmustir.
ScHa =nNc . Ycrae - M2 / (YN - Fco . X co) (4.3)
Sco2 =nNc . Ycoze - M2/ (Yn2e - Fco . X co) (4.4)
Yukarida verilen esitlik 4.3 ve 4.4 i¢in;
Sa a bilesenin seg¢iciligi,
Na karbon sayisini, ,
M. a bilesenin molar debisi(mol/saat),

Denklem 4.5 goriildiigii gibi Cssseciciligi, gaz fazindaki komponentlerin (C1-Ca)

seciciliklerinin birden ¢ikarilmasi ile elde edilmistir.
Scs+=1 - (Sco2+Sci-c4) (4.5)

Sivi fazda toplanan sivilarin miktari dlgiilerek, kiitle dengesinin saglamasi yapilmstir.
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5. SONUCLAR VE TARTISMA

5.1 Katalizorlerin Karakterizasyonu

Tez ¢aligmasi kapsaminda katalizorlere; sentez parametreleri ve promotor ilavesinin

yiizey alaninda meydana getirdigi etkinin tespit edilmesi i¢in BET yiizey alan1 analizi,

aktif metal ve promotor bilesiminin tespit edilmesi i¢in eslesmis ¢ift plazma (I1CP)

analizi, katalizorlerin kristal yapisini belirlemek amaciyla X-1g1m kirinimi (XRD)

analizi ve katalizorlerin indirgenme sicakliklarinin belirlenmesi i¢in sicaklik programli

indirgeme (TPR) analizi yapilmistir.

Katalizorlerin kobalt ve rutenyum igerikleri ICP analizi yapilarak saptanmistir. Sentez

sirasinda hedeflenen ve analiz sonucunda elde edilen metal igerikleri Cizelge 5.1°de

gosterilmistir.

Cizelge 5. 1 : Hedeflenen ve sentezlenen katalizorlerin kobalt bilesimleri.

Hedeflenen Katalizor

Sentezlenen Katalizordeki

agirlikga Co miktarlar1 (%)

%10C0/Al:0s (50-150)
%15C0/Al:0s (50-150)
%20C0/Al:0s (50-150)
%0.3RU10C0/Al203 (50-1501)
%0.6RU10C0O/Al20s (50-1501)
%0.9RU10C0/Al,03 (50-150p)
%10C0/Al203 (150-250p)
%15C0/Al:03 (150-250p)
%20C0/Al:0s (150-2501)
%10C0/Al:Os3 (250-3551)
%15C0/Al203 (250-355)
%20C0/Al203 (250-3551)
%0.3RU20C0O/Al:03 (250-3551)
%0.6RU20C0/Al,0s (250-3551)
%0.9RU20C0/Al,0s (250-3551)

10.0

14.6

19.3
10.0C00.28Ru
10.0C00.57Ru
10.0C00.88Ru

9.8

14.9

19.2

9.3

14.2

194
19.4C00.27Ru
19.4C00.58Ru
19.4C00.86Ru
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ICP analiz sonuglar1 incelendiginde hedeflenen Co igeriklerine oldukc¢a yakin miktarda
yiikleme yapildigr tespit edilmistir. Hedeflenen %10Co/Al>O3 katalizérleri igin
sentezlenen Co yiiklemesinin %9.3, %9.8 ve %10 degerlerinde oldugu analiz
sonucunda gozlemlenmistir. Dolayisiyla sapma miktarinin en fazla degeri %7
olmustur. %15Co/Al>O3 katalizorleri i¢in hedef %15 yiikleme yapmak iken sonuglar
%14.2, %14.6 ve %14.9’ dur ve sapma miktar1 en fazla %5.3 civarindadir. Son olarak
sentezlenmek istenen %20Co/Al;O3 katalizorlerindeki sonug degerleri %19.2, %19.3
ve %19.4 degerlerinde elde edilmistir. %20’lik katalizorleri igin hedeften sapma

miktarinin maksimum degeri %4 olarak hesaplanmustir.

Hazirlanan biitlin katalizorlerin ylizey alanlarin1 6lgmek amaciyla IGA03 Gaz
Sorpsiyon cihazi kullanilarak analizler gerceklestirilmistir. Analiz i¢in Onceden
kalsine edilen 45 mg numune tartilarak yiikleme yapilmis ve 12 saat siireyle 120°C’de
degaz edilmistir. Bu siirenin sonunda numune 6ncelikle su banyosuyla oda sicakligina
sogutulup daha sonra sivi azot beslenesi yapilarak -190°C’ye sogutulmustur. Yiizey
alam Olglim islemi bu sicaklikta gerceklestirilmis ve azot adsorpsiyon izotermi
tizerinden ylizey alani hesap edilmistir. Yiizey alan1 dlgiim sonuglar1 Cizelge 5.2°de

verilmistir.

Promotorsiiz katalizorlerin analiz sonuglarina bakildiginda katalizoriin sentezinde
kullanilan Al,O3 destek malzemesinin yiizey alanmin her pargacik boyutunda kobalt
iceren katalizorlerden daha yliksek oldugu gozlenmistir. Katalizorlere kobalt ilave
edilmesiyle kobalt oksit parcaciklari aliimina gozeneklerinin igerisinde bir yigin

olusturarak gozenekleri kapatmis ve yiizey alanini azaltmistir.

Bununla birlikte rutenyum ilavesi yiizey alanin1 6nemli 6l¢iide arttirmistir. Bu duruma
sebep olarak, rutenyum promotoriiniin kobalt katalizorlerine katilmasiyla birlikte
kobalt dagiliminda olumlu bir etkinin ortaya ¢ikmasi gdosterilebilir [28]. Literatiirde
Parnian vd. (2014) tarafindan yapilan ¢alismada da rutenyum ilavesinin Co/Al203
katalizorlerinin yilizey alanlar1 {iizerinde arttirici etki yaptigt gozlenmis ve

gergeklestirilen tez ¢alismasiyla uyumlu sonuglar elde edilmistir [5].

150-250p katalizorler i¢in; %10 oraninda kobalt ilave edildiginde yiizey alan1 242.75
m2den 184.83 m?’ye diigmiistiir fakat ilave edilen kobalt yiizdesi %20’ye kadar
arttirlldiginda  yiizey alaninin  ¢ok fazla degismedigi analiz sonuglarinda

goriilmektedir.
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250-355p katalizorler i¢in; alliminaya kobalt ilave edilmesinin yiizey alani tizerindeki
etkisi bu parcacik boyutunda etkisini oldukg¢a fazla gostermistir. Bu boyuttaki alumina
yiizey alan1 264.84 iken sirasiyla %10, 15, 20 Co ilavesiyle 207.21, 196.98 ve 152.56

degerlerine diigmiistiir.

Cizelge 5. 2 : Sentezlenen katalizorlerin ve destek malzemelerinin yiizey alani

sonuglari.
Katalizor BET Yiizey Alan1 (m?/g)
50-150u aliimina 257.28
%10Co/Al20s (50-150p) 185.83
%0.3Ru10Co/Al203 (50-1501) 209.55
%0.6RuL0CO/Al,Os (50-150) 21551
%0.9Ru10Co0/Al20s (50-150p) 229.62
%15C0/Al20s (50-150p) 209.48
%20C0/Al,0s (50-150) 194.87
150-250u aliimina 242.75
%10C0/Al203 (150-250p) 184.83
%15C0/Al203 (150-250p) 194.00
%20C0/Al20s (150-250p) 181.72
250-355p aliimina 264.84
%10C0/Al203 (250-355) 207.21
%15C0/Al203 (250-355) 196.98
%20C0/Al20s (250-3551) 152.56
%0.3Ru20Co/Al20s (250-355) 176.81
%0.6Ru20Co/Al20s (250-355) 152.27
%0.9Ru20C0/Al203 (250-3551) 225.37

Sekil 5.1°de verilen XRD analiz sonuglari, %20Co/Al203 (250-355u) baz katalizori
ve baz katalizore %0.3, 0.6, 0.9 Ru ilave edilen promotorlii katalizorlere aittir. Analiz
oncesi katalizorler kalsine edilmistir. XRD desenlerine bakildiginda, kobalt

katalizorlerin hepsinin tizerinde y-Al203 ve C0304 pargaciklarinin karakteristik pikleri
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goriilmektedir. Herhangi bir katalizor numunesi i¢in CoAl;O3 ve RuO2’ nin XRD
pikleri tespit edilmemistir. Promotor i¢ermeyen %20Co/Al203 (250-355u) katalizorii
ve promotdr iceren katalizorlerin hepsi hemen hemen ayni XRD desenlerini

sergilemistir.

19.5°,31.9°,37.4°, 45.4°, 60.0° ve 65.9°’ lik kirinim noktalar1 Co3O4 parc¢aciklarinin
farkl kristal diizlemlerine karsilik gelirken 46.6° ve 67.6° lik kirmnim noktalari ise y-
Al>O3z parcaciklarinin farkli kristal diizlemlerine karsilik gelmektedir. Katalizorlerdeki
diisiik igeriginden dolayr Ru oksitlerinde dair higbir pik gozlemlenmemistir [55].
Katalizorlerin XRD kirimim desenlerinde bakildiginda; destek olarak y-Al,O3’ {in
varligim dogrulamustir. Ortaya ¢ikan pikler incelendiginde kalsinasyon sonrasinda
katalizorde tespit edilebilir tek kristal kobalt tiiriiniin C0o304 oldugu goriilmektedir.
Analiz sonuglarinda ortaya ¢ikan pik degerleri literatiirle karsilastirildiginda piklerin
yerlerinin ve degerlerinin birbiriyle uyumlu oldugu ortaya ¢ikmustir [56, 38, 37, 57,
55, 58, 59].

——20Co/Al203 (250-355u) ——0.3Ru20Co/AlI203 (250-355p)
0.6Ru20Co/AlI203 (250-355) === 0.9Ru20Co/AlI203 (250-355u)

* C00,

#y-Al,04

Siddet

10 20 30 40 50 60 70 80
2-Theta(°)

Sekil 5. 1 : %20Co/Al203 (250-355) katalizorii igin XRD sonuglari.

Hazirlanan katalizorlerdeki oksit fazlarin indirgenebilirligi TPR yontemiyle ¢alisilmus,
elde edilen indirgenme profilleri Sekil 5.2 ve 5.3’te gosterilmistir. Grafikler
incelendiginde 410°C ve 750°C civarinda 2 ana indirgenme piki oldugu goriilmektedir.
TPR profillerindeki birinci pikin Co30; tiirlerinin CoO’ya indirgenmesini temsil

ederken; ikinci pikin ise CoO tiirlerinin Co metaline indirgenmesini gosterdigi
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diistiniilmektedir [54]. Kobalt metalinin indirgenme kademeleri denklem 5.1 ve 5.2°de

verilmistir.
C0304 + H, — C00O + H0 (5.1)

C00 + Hz — C0? + H,0 (5.2)

s 2 0C0/AI203 (50-150})) = 20C0/AI203 (150-250p) ==20C0/AI203 (250-355p)

MS Sinyal Siddeti
&
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Sekil 5. 2 : %20Co/Al;03 katalizorii i¢in TPR sonuglari.
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Sekil 5. 3 : %20Co0/Al;03 katalizorii i¢in TPR sonuglarina promotor etkisi.

Sekil 5.2 incelendiginde 3 farkli destek boyutuna sahip %20 Co/Al>Os3 katalizoriiniin
de TPR profillerinin birbirine olduk¢a yakin olduklar1 goriilmektedir. Birinci
indirgeme pikleri 50-150 p, 150-250 p ve 250-355 u boyutu i¢in sirasiyla 416, 413 ve
407°C civarindadir. Ikinci indirgeme pikleri ise yine ayni sirayla 747, 746 ve
743°C’dir.

Sekil 5.3’te Ru promotdrii ilavesinin katalizoriin indirgenme davranisi iizerinde nasil

bir etkiye sahip oldugu ortaya konmustur. Analiz sonucu elde edilen TPR profiline

53



bakildiginda katalizor tizerindeki Ru promotoriniin varligmmin indirgeme pik
noktalarimi daha diisiik sicakliklara indirdigi goriilmektedir. Ru ilavesi 250-355 p
destek boyutu i¢in birinci indirgeme pik sicakligin1 407°C’den 260°C’ye disiiriirken
ikinci indirgeme pik sicakligini 743°C’den 651°C’ye diistirmiistiir.

Literatlirdeki calismalar incelendiginde promotor ilavesinin katalizor indirgeme
sicakligr tlizerindeki etkisinin incelendigi bir¢ok calisma oldugu goriilmektedir.
Parnian vd. (2014) yaptiklar1 bir calismada Co/Al>O3 katalizoriine ¢esitli yiizdelerde
Ru ilave etmis ve promotdriin ve promotor miktarinin indirgenme tizerindeki etkilerini
incelemislerdir. Rutenyumun ilave edilen katalizorlerde indirgenme sicakliklarinin
diistiigt goriilmistiir [47]. Tavasoli vd. (2005) Co/Al;0s katalizériine % 0.5 Ru ilave
ederek indirgenme pik sicakliklarinin promotorsiiz katalizore kiyasla nasil degistigini
incelemislerdir. Yapilan ¢alisma sonucunda Ru'nun kobalt katalizoriine eklenmesinin
her iki TPR tepe noktasini da daha diisiik sicakliklara kaydirdigini ortaya ¢ikmustir.
Co/Al03'e agirlikga% 0.5 Ru ilave edilmesi, birinci TPR pik sicakliginm1 440°C’den
382°C’ye ve ikinci pik sicakligin1 640°C’den 629°C’ye distirmiistiir [58]. Analizler
sonucu elde edilen TPR profili yorumlanip literatiirle karsilastirildiginda sonuglarin

bagka caligmalarla da uyumlu oldugu goriilmektedir [47,54,58].

5.2 FT Sentezinde Katalizorlerin Aktivite Sonuclari

Tez kapsaminda sentezlenen Ru promotorlii ve promotor igermeyen aliimina destekli
kobalt katalizorlerin FT sentezindeki aktivitesini, hidrokarbon {iriin segiciligini
belirlemek amaciyla performans testleri yiiriitiilmiistiir. Performans testlerindeki amag
aktif metal bilesiminin, destek pargacik boyutunun, promotor yiiklemesinin, sicaklik
ve sentez gazi bilesimi gibi reaksiyon kosullarmin FT aktivitesi tizerindeki etkisinin
incelenmesidir. Bu amagla performans testleri 3 seri halinde yapilmustir. Oncelikle
promotor icermeyen aliimina destekli kobalt katalizorler icin FT performans testleri
yuriitilmiistir. Performans testindeki reaksiyon kosullarina  bakildiginda
sicaklik=220°C, basing=20 bar, Ho/CO=2,degerindedir ve tiim katalizbrler ayni
sartlarda test edilmistir. Promotorsiiz katalizorlerin aktivite sonuglart boliim 5.2.1°de
ayrintili olarak anlatilmistir. Ikinci seri testlerde Ru iceren katalizorlere de
promotdrsiiz katalizorlerle ayni reaksiyon sartlarinda olacak sekilde performans
testleri uygulanmistir. Promotorlii katalizorlerin aktivite sonuglart bolim 5.2.2°de

ayrintili olarak anlatilmistir. Son olarak reaksiyon kosullarinin etkisini incelemek
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amaciyla en iyi aktiviteye sahip promotorlii katalizor secilmis ve operasyon
kosullarinin etkisi bu katalizor lizerinde gozlemlenmistir. Reaksiyon kosullarinin

aktiviteye etkisi boliim 5.3’te ayrintili olarak ele alinmistir.
5.2.1 Promotorsiiz Katalizorlerin Aktivite Sonuclari

5.2.1.1 Kobalt bilesimine gore aktivite sonuclari

e 50-150 p Co/Al20s3 katalizorler icin CO doniisiimii
50-150 p Co/Al;03 katalizorler i¢in CO doniisiimii incelendiginde en yiiksek CO
doniisiimiiniin %15Co igeren katalizérde oldugu Sekil 5.1°de goriilmektedir. Kobalt
icerigi %10°dan %15°e cikarildiginda doniisim oraninda %10 civarinda bir artis
meydana gelitken, %15’ten  %20’ye c¢ikarildiginda  doniisiimde azalma
gozlemlenmistir. Dolayisiyla bu boyuttaki katalizérler i¢in aktif metal yiizdesinde
meydana gelen artisla katalizoriin doniisiim orani arasinda dogrusal bir orantidan s6z
edememekteyiz. Katalizore yiiksek seviyelerde kobalt eklenmesi sonucunda kobalt
destek malzemesin yiizeyinde iyi bir sekilde dispersiyon yapamamis ve topaklanarak
aktiviteyi olumsuz etkilemis olabilir. %20 kobalt iceren katalizérde doniistimiin
oldukca az seviyelere inmesi bu sekilde agiklanabilir. %15Co/Al.O3 katalizériinde CO
doniisiimii %70-%55 arasinda bir davranmis gosterirken; %20Co/Al>O3 katalizérde
doniisiimler %30-%25 seviyelerindedir. %10Co/Al>Os Katalizoriine bakildiginda
reaksiyon baslangicinda doniisiim degeri oldukca yiiksek olup %80 iken zamanla
azalarak reaksiyon sonuna dogru neredeyse %50 bir azalma gostererek %41 civarinda
dengeye ulagsmustir. %41’ lik elde edilen bu doniisimiin Storsaeter vd. (2005)
tarafindan elde edilen %42,6 degeriyle hemen hemen ayn1 oldugu goriilmektedir [60].
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Sekil 5. 4 : 50-150 p promotorsiiz katalizorlerin CO doniisimii.

e 150-250 p Co/Al20s3 katalizorler i¢cin CO doniisiimii
150-250 p katalizorlerin  Sekil 5.2°te gosterilen CO doniisimii  degerlerine
bakildiginda ii¢ kobalt yiiklemesi i¢in de degerlerin birbirine oldukca yakin oldugu
goriilmektedir. Buna karsilik az miktar fark gostermesine ragmen bu partikiil
boyutundaki en yiiksek doniisiim oraninin %20Co/Al>O3’te oldugu tespit edilmistir.
Reaksiyon baglangicindan itibaren yaklasik 25 saatlik siirede %15 ve %20’lik
katalizorlerin doniisiim degerleri %10°lik katalizoriin oldukga tistiindeyken bu siireden
sonra katalizorler arasindaki fark gitgide kapanmistir. %20’lik katalizériin CO
doniisiimii baslangigta %80 olup reaksiyon sonlarinda %50’lere diiserken; %10’luk
katalizorde %59’dan %45 degerine ulagmistir. Bu boyuttaki katalizérlerin CO
doniistimlerinin birbirine yakin olmasi kobaltin destek icerisinde iyi bir sekilde
dispersiyon yapmasi, topaklanma ve yigilma olusturmamasi gibi sebeplerle

aciklanabilir.
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Sekil 5. 5 : 150-250 p promotorsiiz katalizorlerin CO doniistimii.

e 250-355 pu Co/Al20s katalizorler icin CO doniigiimii
250-355 p pargacik boyutlu promotorsiiz katalizorler i¢in reaksiyon siiresine karsilik
cizilen CO doniisim grafigi Sekil 5.3’te verilmistir. Grafige bakildiginda, kobalt
bilesiminin artmasiyla orantili olarak katalizoérlerin CO doniisiimiiniin arttig1
goriilmektedir ve diger iki pargacik boyutuyla kiyaslandiginda bu boyut i¢in kobalt
metalinin artmasiyla katalizoriin FT aktivitesinin artig gosterdigi net bir sekilde ortaya
konmustur. Diger boyut araliklarinda bu sonucun net bir sekilde elde edilememesinin
sebebi tanecik boyutunun artmasiyla kobaltin dispersiyon yeteneginin iyilesmesi,
topaklanmasinin ¢ok daha az olmasi, hatta hi¢ olmamasidir. %10 kobalt igeren
katalizoriin baslangi¢c doniistimii %60°a yakin bir degerdeyken reaksiyon sonuna dogru
%37’lere diismiis ve bu degerde sabitlenmistir. %10 kobalt i¢erigine sahip katalizorde
doniisiim oran1 %37 civarindayken koblt ylizdesi %15’ e ¢ikarildiginda bu oran %54’
lere ulasmustir. Elde edilen test sonuglar1 literatiirle kiyaslandiginda bulgularin
birbiriyle uyumlu oldugu goriilmektedir. Jacobs vd. (2009) tarafindan yapilan
calismada %15Co/Al>,O3 katalizoriiniin CO doniisiimil incelenmistir ve %48 oraninda
bir doniisiim elde edilmistir [17]. Tez kapsaminda elde edilen doniisiim sonuglarinin
%12.5 oraninda daha iyi oldugu tespit edilmistir. En yliksek CO dontisiimii %20°lik
katalizore aittir ve baslangigta %85 olan doniisim miktar1 reaksiyon sonucunda

minimum %70 degerinde dengeye gelmistir.

57



o 10Co/AI203(250-355p) @ 15Co/AI203(250-355p) M 20Co/Al203(250-355p)

100
90

80
70 \"‘* — -____.

60
50
40
30
20

10
0

CO Déniisiimii (%)

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200

Reaksiyon Siiresi (sa)

Sekil 5. 6 : 250-355 p promotorsiiz katalizorlerin CO doniistimii.

5.2.1.2 Parc¢acik boyutuna gore aktivite sonuclari
e %10 Co/Al20s3 katalizorleri icin CO doniisiimii

%10C0/Al;03 katalizorii i¢in parcacik boyutu etkisinde boyutun arttirilmasiyla
katalizor doniisiimlerinde dogrusal bir degisim elde edilmemistir. Genel olarak {i¢
katalizOriin donlisim davranisi karsilastirildiginda aralarinda ¢ok biiylik bir fark
goriilmemektedir. En diisiik CO doniisiimii pargacik boyutu en biiyiik olan 250-355 p
katalizorlerde elde edilmistir ve %37 seviyesinde dengeye ulasmustir. 50-150 p ve 150-
250 p katalizorlerde ise doniisim birbiriyle hemen hemen ayni seviyelerde

seyretmistir ve %45 te stabil hale gelmistir.
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Sekil 5. 7 : %10 Co/Al,O3 katalizorlerinin CO dontistimii.
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o 9%15C0/Al203 katalizorleri icin CO doniisiimii
%15Co/Al03 katalizorlerinin - CO  doniisiimii  i¢in parcacik boyutu etkisi
incelendiginde 50-150 p ve 250-355 p araliklarindaki doniisim degerleri hemen
hemen ayni degerlerde seyretmistir. 150-250 p aralifinda sentezlenen katalizorlerde
ise doniisiim daha diisiiktiir. Ug katalizér arasinda baslangic CO doniisiimiiniin ¢ok

farkli olmadigi, aradaki farkin reaksiyon sonlarina dogru artma egilimi gosterdigi

sOylenebilir.
# 15C0/A1203(50-150p) o 15C0/AI203(150-250p) 4@ 15C0/Al203(250-355p)
100
—~ 80
=
s
il
g -
= 60
e
=
S
= 40
]
© 2
0
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180
Reaksiyon Siiresi (sa)

Sekil 5. 8 : %15Co/Al;03 katalizorlerinin CO doniisimii.

e %20Co0/Al20s3 katalizorleri icin CO doniisiimii
%20C0/Al,03  katalizorlerinin  CO  doniisimii  i¢in pargacik boyutu etkisi
incelendiginde en yiiksek doniisiim degerinin 250-355 p araliginda oldugu Sekil 5.6°da
goriilmektedir. Elde edilen analiz sonuglariyla pargacik boyutuna goére doniisiim
siralamasinin 250-355 p >150-250 u>50-150 p seklinde oldugu acik bir sekilde ortaya
konmustur. Elde edilen bu sonu¢ FT aktivitesinde katalizoriin etkinliginin
iyilestirilmesinde metal ylizdesinin arttirilmasimnin yani sira; kullanilan destegin
fiziksel ozelliklerinin, metalin destek icerisinde homojen bir sekilde dispersiyon
yapabilmesinin ve parcacik boyutunun etkisini ortaya ¢gikarmigtir. 150-250 p ve 250-
355 u katalizorlerde sirasiyla %51 ve %70 oranlarindaki CO doniisiimii katalizérde
parcacik boyutunun 150 mikronun altina diismesiyle kayda deger bir diisiis gostererek

%26 civarinda dengeye gelmistir.
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Sekil 5. 9 : %20Co/Al;03 katalizérlerinin CO doniigtimii.
5.2.2 Promotor iceren katalizorlerin aktivite sonuclari

5.2.2.1 %10C0/Al20s i¢in promotor etkisi

%10Co0/Al>03 igin promotdr etkisi test edildiginde Ru ilavesinin promotdrsiiz
katalizore gore CO doniisimiinii arttirdig1 fakat ilave edilen Ru yiizdesinin
degistirilmesinin ¢ok biiyiik bir etki gostermedigi tespit edilmistir. Tiim katalizorlerin
reaksiyon baslangicindaki doniisim degerleri birbirine oldukg¢a yakin ve %80
seviyelerindedir. Reaksiyonun devamindaki sayisal degerlere bakildiginda
promotorsiiz katalizorde doniisiim degeri %40 civarinda dengeye gelirken, 0.3-0.9

arasinda ilave edilen ii¢ katalizérde bu deger %52-54 araliginda sabitlenmistir.
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Sekil 5. 10 : %10 Co/Al;O3 katalizorlerinin CO doniistimii.

5.2.2.2 %20Co0/Al20s i¢in promotor etkisi

%20C0/Al>03 katalizorii icin promotdr etkisi incelendiginde Ru ilavesi arttikga CO
donlistimiiniin  arttig1  belirlenmistir. Promotorsiiz ve promotorli  katalizorler
karsilastirildiginda reaksiyon baslangicindaki doniisiim degerleri birbirine yakin ve
%86-89 araligindadir. Reaksiyon devam ettik¢e aradaki fark acilmaya baslamistir.
Reaksiyon sonlarma dogru promotdorsiiz katalizér ve %0.6 Ru ilave edilen katalizor
doniistimleri %70 civarinda stabil hale gelmistir. Maksimum Ru ylizdesi 0.9
oldugunda ulasilirken bu deger %77 lerde dengeye gelmistir. Bu ¢aligmada elde edilen
sonugclar literatiirle karsilastirildiginda elde edilen bulgularin uyum ig¢inde oldugu
belirlenmistir [47, 43, 42]. Hosseini vd (2004) yaptiklar1 bir ¢alismada %20Co/Al>O3
katalizorii i¢in Ru promotoriiniin etkisini incelemislerdir. Promotdrsiiz katalizorde
%60 olarak elde edilen doniisim miktar1 agirlikca %0,5 Ru ilave ederek %63’e
cikararilmistir. Tez kapsaminda sentezlenen %20Co/Al>O3 katalizoriiniin doniisiim
degeri Sekil 5.8’de goriildiigl gibi agirlikca %0.6 Ru ilavesiyle %67 degerinden %71’
cikarilarak FT aktivitesinde iyilesme saglanmustir [57].
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Sekil 5. 11 : %20 Co/Al;O3 katalizorlerinin CO doniisimii.

5.3 Katalizorlerin Hidrokarbon Seciciligi

Tez kapsaminda gergeklestirilen FT testleri sonucunda olusan sivi, wax ve gaz iirlinler
Agilent Technologies 7890A marka gaz kromatografi cihazinda analiz edilerek elde
edilen triinlerin hidrokarbon bilesimleri bulunmustur. Sentezlenen katalizorlerin
hidrokarbon seciciliginin incelenmesi amaciyla FT aktivite sonuglari en iyi ¢gikan 250-
355 p araligindaki Co/Al2O3 katalizorii segilmistir. 250-355 p araligindaki Co/Al2O3
lizerinde hem kobalt yiizdesinin hem de Ru promotdrii ilavesinin hidrokarbon
seciciliginin ne sekilde degistirdigi incelenmistir. Tiim hidrokarbon segciliklerinde
denklem 4.1, 4.2, 4.3, 4.4 ve 4.5 kullamlmak suretiyle hesaplamalar yapilmistir.
Analizler sonucunda elde edilen degerler Sekil 5.10 ve Sekil 5.11°de gosterilmistir.
Yapilan testlerde elde edilen {iriinler karbon araliklarina gore siniflandirilmaktadir.
Karbon araliklarina bakildiginda C; metani, C2-C4 karbon araligr normal kosullarda
gaz fazindaki hidrokarbonlari, Cs-Cy1 karbon aralig1 benzini, C12-C1g karbon araligi
dizeli ve Cyg+ karbon araligr vaks tipi agir hidrokarbonlar1 gostermektedir. Sonuglar
incelenip birbiriyle karsilastirildiginda katalizorlerin metal yiizdesinin ve promotor

ilavesinin hidrokarbon iiriin dagilimini etkiledigi tespit edilmistir.
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Sekil 5. 12 : Co/Al;03 (250-355p) i¢in hidrokarbon dagilima.

Sekil 5.10’da gorildiigi gibi %10Co/Al203 (250-355u) katalizoriiniin - hafif
hidrokarbon iiriinlere (C2-Cs4) karst seciciligi diger katalizorlerden daha yliksektir.
Katalizordeki Co yiizdesi arttirildiginda segiciligin 6zellikle dizel (C12-C1g) gibi daha
agir hidrokarbonlara kaydigi goriilmektedir. Katalizérdeki Co yiizdesinin artmasiyla
C12-Cyg araligindaki hidrokarbon seciciligi 6nemli 6lglide artmustir. %10Co/Al203
(250-355n) katalizortiiniin FT sentezi sonucu olusturdugu iiriinlerde %27 civarinda
seyreden C12-Cig segiciligi %15 Co igeren katalizorde %32 ve %20 Co igeren
katalizorde ise %36 seviyesine c¢ikmustir. Katalizorlerin Cio-C1g  araligindaki
hidrokarbon segicilikleri su sekilde siralannmaktadir: %20Co/Al,O3 (250-355u) >
%15Co/Al,03 (250-3551) > %10Co/Al203 (250-355).

Katalizorlerln benzin (Cs-C11) aralifindaki hidrokarbon segiciliklerine bakildiginda ii¢
katalizOr arasinda 6nemli bir degisimden s6z etmek miimkiin degildir. Katalizorlerin
hepsinin benzin iiriin segicilikleri hemen hemen esit bir degerdedir. Analiz sonuglari
incelendiginde katalizorlerin hem Cs-Cq1 hem de C12-Cig araligindaki iiriinlerin elde
edilmesini destekledikleri ortaya ¢ikan bir sonugtur. C12-C1g hidrokarbonlardaki artis
cok daha fazladir. Kobalt yilizdesinin arttirilmasiyla, FT sentez {iriinlerindeki C12-C1g

hidrokarbonlarinin orani yaklasik 1.18-1.33 kat artis gostermistir.

Katalizorlerin metan segicilikleri karsilastirildiginda; Co yiizdesinin artmastyla CHjy {iriin
miktarinin azaldig1 belirlenmistir. %10Co/Al>O3 (250-355p) katalizoriiniin kullanildig

FT sentez testinde tirtinlerdeki CH4 oranm1 %14 iken %15 Co i¢eren katalizorde %12 ve
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%20 Co igeren katalizorde ise %8 seviyesine diismiistiir. Analiz sonuglarina

bakildiginda Cio+ seciciligi agisindan katalizorler arasinda gozle goriilir bir fark

gortilmemistir.
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Sekil 5. 13 : Rutenyum igeren Co/Al>03 (250-355p) i¢in hidrokarbon dagilimi.

Katalizorlerle gerceklestirilen FT testleri sonucunda elde edilen hidrokarbon iiriin
dagilimlar1 incelenirken Co ylizdesine ek olarak Ru promotor etkisi de ele alinmis ve
Sekil 5.11°de sonuglar gosterilmistir. Hidrokarbon secicilikleri genel olarak ele
aliirsa Ru promotor ilavesinin CHs ve C1-C4 araligindaki segiciligini azaltirken Cs+
hidrokarbon seciciligini arttirdigi gézlemlenmistir. Buna ek olarak Cs+ iriinlerin
karbon araliklarina gore ayr1 ayri inceleme de yapilarak benzin, dizel ve vaks
secicilikleri detaylt bir sekilde ortaya konmustur. Rutenyumun uzun zincirli
hidrokarbon olusumunu destekledigi bilinmektedir [21, 19, 28]. Analiz sonuglari bu

durumu destekler niteliktedir.

%20Co0/Al>03 (250-355p) katalizoriine %0.3Ru promotdrii ilave edildiginde C12-Cig
araligindaki {iriin segiciligi ¢cok fazla bir degisim gostermezken; %0.6 ve %0.9 Ru
ilavesiyle daha fazla bir artis meydana gelmistir. %20Co/Al203z (250-355u)
katalizorlinlin C12-Cyg araligindaki hidrokarbon segiciligi %19 civarindayken 9%0.9
oraninda promotor igeren katalizorde segicilik %26 seviyesine c¢ikmustir. Dizel
araligindaki bu artis yaklasik %36’lik bir artistir. Promotdrlerin ilave edilmesiyle Cs-
Cu1 araligindaki benzin {riin segiciliginde sistematik bir degisimden soz
edilememktedir. %20Co/Al,O3 (250-355u) katalizoriinde ve li¢ farkli ylizdede Ru
iceren katalizorlerde benzin segiciligi %19-22 arasinda ¢ok kiiciik degisimler

gostermistir. Katalizorlerin Cio+ hidrokarbon araligindaki vaks iirlin segiciligi
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%20C0/Al>03 (250-355p) katalizoriine %0.3 Ru ilavesiyle artmuis, fakat Ru yiizdesinin

degistirilmesiyle herhangi bir degisim gdstermemistir.

CHgj ve Cs. iiriin segiciligi yoniinden Ru promotdrlii katalizorler incelendiginde istenen
sekilde en optimum sonuglar veren katalizériin %0.9Ru20Co/Al,O3 (250-355u)
oldugu belirlenmistir.

5.4 Reaksiyon Kosullarinin Aktiviteye Etkisi

Calisma kapsaminda sicaklik ve sentez gazi bilesiminin FT katalizorlerine etkisi

incelenmis ve sonuglar detayl bir sekilde sunulmustur.

5.4.1 Sicaklik etkisi

FT sentezinde reaksiyon sicaklifinda yapilan degisimler katalizor aktivitesi, CO
doniistimii ve tirtin dagilim tizerinde birtakim etkilere sebep olmaktadir. Sicakligin
degistirilmesiyle birlikte katalizorlerin ¢calismasinda ve FT prosesinde nasil bir etkinin
olusacagin belirlemek amaciyla %20Co/Al203 (250-355u) se¢ilmistir. Bu amagla
yapilan deneylerde 200°C, 220°C ve 240°C olmak iizere U¢ sicaklik degeri
kullanilmastir. Elde edilen sonuglar Sekil 5.9°da gosterilmistir.

Sari vd. (2009) yapitiklar1 bir calismada %I1Rul5Co/Al,O3 katalizérii iizerinde
sicakligin FT aktivitesini incelemisler ve CO doniisiimiine etkisini detayl bir sekilde
aciklamiglardir. Sicaklik olarak 210°C, 220°C ve 230°C’nin etkisini incelemislerdir.
CO doniisiim degerleri bu sicaklik degerlerinde sirasiyla %65.5, %78.3 ve %84.6
oldugu sonucunu elde etmislerdir [61]. Tez kapsaminda yapilan %0.9Ru20Co/Al203
katalizoriine ait 200°C, 220°C ve 240°C sicakliklarinda elde edilen sonuglar ise %36.5,
%77.6 ve %86.1 seklindedir. Sonuclar kiyaslandiginda birbirine yakin oldugu
goriilmektedir. FT reaksiyonunda Ru promotorlii Co/Al203 igin 210°C’ nin bir sinir
degeri gibi davrandigi yorumu yapilabilir. Cilinkii doniisiimler gdz Oniine alindiginda
sicakligin 200°C ve 210°C arasindaki 10°C’lik farktan oldukga etkilendigi fakat
sicakligin daha da arttirllmasiyla doniisiimiin ¢ok miktarda degismedigi tespit

edilmistir.
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Sekil 5. 14 : %20Co/Al,03(250-355u) katalizorii igin sicaklik etkisi.

Sekilde goriildiigii gibi, sicakligin artmasiyla katalizériin CO doniisiim yiizdesi olumlu
bir degisim gostermistir. 200°C, 220°C ve 240°C sicaklik degerlerinde yapilan aktivite
test sonuglari karsilastirildiginda; 200°C’de %36 ile %50 araliginda olan doniisiimler,
220°Cde dikkate deger bir sekilde artarak %76-%89 araliginda dengeye gelmistir.
240°C’de %94 civarinda baglayan doniisiim degerleri reaksiyonun 100. saatinden

sonra bir miktar diisiis gostererek %86 civarina gelmistir.

5.4.2 H2/CO Oraninin Katalizor Performansina Etkisi

FT sentezinde kullanmilan sentez gazi degisik kaynaklardan elde edilebildigi icin
icerisindeki H2 ve CO miktarlar1 degisebilmektedir. Bunun sonucunda reaksiyona
giren H2/CO oranlar1 da degisiklik gostermektedir. H2/CO oran1 komiirden elde edilen
sentez gazinda diisiik seviyelerde iken dogalgazdan elde edilen sentez gazinda yliksek
degerlerdedir. Tez kapsaminda genel olarak aktivitesi en yiiksek ¢ikan
%0.9Ru20Co/Al,03 (250-355u) katalizorii baz alinarak H/CO oranmin FT
performansina etkisi bu katalizor {izerinden incelenerek yorumlanmistir. Bu etki
incelenirken Hy/CO oram ii¢ farkli degerde test edilmistir; 1.0, 1.5, 2.0. Testler
sonucunda elde edilen degisimler Sekil 5.13 ve Sekil 5.14’te gosterilmistir.
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Sekil 5. 15 : H2/CO oraninin katalizor aktivitesine etkisi.

H2/CO oraninin katalizor aktivitesine etkisi Sekil 5.13°te gosterilmektedir. Degerlere
bakildiginda CO doniigiimiiniin Ho/CO oram1 1’den 1.5’¢ c¢ikarilmasiyla ¢ok
degismedigi fakat 2’ye cikarildiginda olduk¢a fazla bir sekilde arttigi ortaya
konmusgtur. Hp/CO orami arttikca CO doniisiimiiniin artmasina sebep olarak,
karbonmonoksitin ortamda reaksiyona girecek daha fazla hidrojen bulmasindan
kaynaklandigi soylenebilir. Ayrica sentez gazi bilesiminin degismesi katalizor
yiizeyindeki Ho/CO oranini degistirerek Ho ve CO arasindaki diflizivite ve ¢oziintirlik

gibi parametreleri farklilastirmaktadir [62].
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Sekil 5. 16 : H2/CO oraninin hidrokarbon segiciligine etkisi.

67



Sekil 5.14’e bakildiginda diisiik H2/CO oraniin vaks tipindeki agir hidrokarbonlarin
(C19+) segiciligini arttirdigini ve CHas segiciligini azalttigin1 gostermektedir. Tam tersi
olarak, H2/CO oram arttikga vaks segiciligi azalmis, benzin (Cs-C11) ve dizel (C12-18)
seciciligi optimum degerlere ulasmistir. H2/CO orani 1’den 1.5 degerine ¢ikarildiginda
istenmeyen CHj segiciligi artmasina ragmen agir hidrokarbon segiciligi azalmistir.
Oran 2 oldugunda ise CH4 miktar1 pek bir degisim gdstermezken dizel segiciligi artis
gostermistir. Tez c¢alismasinda kobalt katalizorii kullanildig1 i¢in bu istenen bir
sonugtur. Ug farkli oranda kullanilan sentez gazinin etkisi kiyaslandiginda en istenen

sonucu veren degerin 2 oldugu ortaya konmustur.

Literaatirde de H2/CO oraninin FT sentezinde kullanilan katalizorlere etkisinin
incelendigi ¢alismalar yapilmustir. Sari v. (2009) yaptiklar1 ¢calismada H2/CO oranini
1-2.5 arasinda degistirerek RuCo/Al>O3 katalizorii tizerinde nasil bi etkisinin oldugunu
bulmaya calismislardir. Sonuglar beslemedeki diisiik Ho/CO oraninin vaks tipindeki
agir hidrokarbonlarin (Ci+) segiciligini arttirdigini, yliksek Hz/CO oraninda ise benzin
(Cs.c11) ve dizel (Ci2-18) segiciligi tizerinde arttirict bir etki yaptigini gostermektedir
[63]. Buna ek olarak detayli literatiir incelemesi yapildiginda bulunan sonuglarin tez

sonuglartyla uyumlu oldugu goriilmektedir [54, 37, 62, 64, 65, 66].
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6. VARGILAR

Tez kapsaminda hazirlanan tiim katalizorler Islakliga Kadar Emdirme (Incipient

Wetness Impregnation) yontemiyle sentezlenmistir ve katalizorlere uygulanan

performans testleriyle aktif metal bilesiminin, destek parcacik boyutunun, promotdr

yiiklemesinin, sicaklik ve sentez gazi bilesimi gibi reaksiyon kosullariin FT aktivitesi

ve hidrokarbon segiciligi iizerindeki etkisi incelenmistir.

Elde edilen vargilar asagida siralanmistir:

Performans testleri sonucunda promotorsiiz katalizérlerde kobalt bilesiminin
aktiviteyi etkiledigi belirlenmistir. FT reaksiyonlarinda elde edilen CO
doniisiim sonuglar1 her pargacik boyutu i¢in ayr1 ayr1 incelenmistir. 50-150 p
araligindaki katalizorler i¢in CO doniisiimleri %15 Co/Al,03> %10 Co/Al2O3
> %20 Co/Al>O3 seklindedir.

150-250 p katalizorlerin CO doniisiimii degerlerine bakildiginda {i¢ kobalt
yiikklemesi i¢in de degerlerin birbirine olduk¢a yakin oldugu sonucu elde
edilmistir. Buna karsilik az miktar fark gostermesine ragmen bu partikiil
boyutundaki en yiiksek doniisim oraninin %20Co/Al;0z3’te oldugu tespit
edilmistir.

250-355 p pargacik boyutlu promotorsiiz katalizorler icin CO doniisiimiine
bakildiginda, kobalt bilesiminin artmasiyla orantili olarak katalizorlerin CO
doniisimiiniin arttig1 belirlenmistir ve diger iki parcacik boyutuyla
kiyaslandiginda bu boyut igin kobalt metalinin artmasiyla katalizoriin FT
aktivitesinin artis gosterdigi net bir sekilde ortaya konmustur. Bu partikiil
boyutundaki doniisiim siralamast %20Co/Al0z > %15 Co/Al,03 > %10
Co/Al,03 seklindedir.

Performans testleri sonucunda promotorsiiz katalizorlerde pargacik boyutunun
aktiviteyi etkiledigi belirlenmistir. FT reaksiyonlarinda elde edilen CO
doniisiim sonuglari her kobalt bilesimi i¢in ayr1 ayri incelenmistir. %10

Co/Al,0O3 katalizorii igin pargacik boyutu etkisinde boyutun arttirilmasiyla
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katalizor doniisiimlerinde net bir degisim elde edilmemistir. Genel olarak {i¢
katalizoriin doniisiim davranist karsilastirildiginda aralarinda ¢ok biiyiik bir
fark goriilmemektedir.

%15Co0/Al,03 katalizérlerinin CO doniisiimii i¢in pargacik boyutu etkisi
incelendiginde 50-150 pu ve 250-355 p araliklarindaki doniisiim degerleri
hemen hemen aym degerlerde seyretmektedir. 150-250 p araliginda
sentezlenen katalizorlerde ise doniisiimiin daha diisiik oldugu bulunmustur.
Elde edilen analiz sonuglariyla parcacik boyutuna gore doniisiim siralamasinin
250-355 p >150-250 p >50-150 p seklinde oldugu agik bir sekilde ortaya
konmustur.

Test edilen tiim promotorsiiz katalizorler arasinda en yiiksek CO doniistimii
gosteren katalizoriin  250-355 p %20Co/AlO3 katalizorii oldugu tespit
edilmistir.

Performans testleri sonucunda Ru promotoriiniin aktiviteyi etkiledigi
belirlenmistir. Promotor etkisini incelemek amaciyla %10Co/Al; O3 ve
%20Co0/Al,03 katalizorleri segilmis ve katalizorlere ti¢ farkli oranda Ru ilavesi
yapilmustir.

%10C0/Al03 igin promotor etkisi test edildiginde Ru ilavesinin promotorsiiz
katalizore gore CO doniisiimiinii arttirdigr fakat ilave edilen Ru yiizdesinin
degistirilmesinin ¢ok biiylik bir etki gostermedigi tespit edilmistir. Tim
katalizorlerin reaksiyon baslangicindaki doniisiim degerleri birbirine oldukga
yakin ve %80 seviyelerindedir.

%20Co/Al,03 katalizorii i¢in promotor etkisi incelendiginde Ru ilavesi arttikga
CO doniisimiiniin ~ arttigi  belirlenmistir. CO  doniisim  siralamast
9%0.9Ru20Co/Al>03 > %0.6Ru20Co/Al>03 > %20Co/Al,03 seklindedir.
Yapilan testlere gore tim promotorlii katalizorler arasinda en yliksek CO
doniisiimii gosteren katalizoriin 250-355 p %0.9Ru20Co/Al;O3 katalizorii
oldugu belirlenmistir.

Katalizorlerin hidrokarbon segiciligini incelemek igin Oncelikle promotor
icermeyen katalizorlerde kobalt bilesiminin hidrokarbon segiciligini nasil
etkiledigi gdzlemlenmistir. Bu amacla aktivite test sonucu en iyi ¢ikan 250-355

u %20Co/Al;03 katalizorii segilmistir. Yapilan analizler sonucunda kobalt
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bilesimi arttikca Cs+ seciciligi artarken CHs ve C;-Cs4 araligindaki hafif
hidrokarbon segiliklerinin azaldig: belirlenmistir.

Kobalt bilesimine ek olarak Ru promotor ilavesinin katalizorlerin hidrokarbon
seciciligini ne sekilde degistirdigi incelenmistir. Bu amagla yine 250-355 p
%20C0/Al;03 katalizorii secilerek %0.3, 0.6 ve 0.9 Ru ilavesinin segicilik
tizerindeki etkisini gozlemlemek adma analizler yapilmistir. Analizler
sonucunda Ru yiizdesi artirildikga Cs+ seciciliginin arttigi, CHs ve Cz-Cy4
araligindaki hafif hidrokarbon segiliklerinin azaldig1 ortaya konmustur.
Performans testleri sonucunda reaksiyon sicakligi arttikca FT aktivitesinin
arttig1 sonucuna ulagilmistir.  %0.9Ru20C0/Al,O3 katalizorii igin ¢ farkl
sicaklik degerinde gergeklestirilen testlere gore en yiiksek CO doniisimii
240°C’de elde edilmistir.

Tez kapsaminda genel olarak aktivitesi en yiiksek ¢ikan %0.9Ru20Co/Al2O3
(250-355un) katalizorii baz alinarak Hy/CO oraninin FT aktivitesine ve
hidrokarbon segiciligine etkisi bu katalizor iizerinden incelenmistir. Bu amagcla
H2/CO oran1 1.0, 1.5, 2.0 olmak iizere ii¢ farkli degerde test edilmistir. Testler
sonucunda en istenen sonucu veren degerin 2 oldugu ortaya konmustur. Ho/CO
orani 2 oldugunda hem CO doniisiimii en yyiiksek degerde olmus; hem de Cs+

hidrokarbon se¢iciligi maksimum degere ulagsmistir.
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