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ONSOZ

Bu tez kapsaminda demir bazl1 zeolit destekli alternatif Fischer Tropsch katalizorler
gelistirilmigtir. Hazirlanan bu katalizorler varligindasabit yatakli reaktdrde belli
proses kosullarinda Fischer Tropsch sentezi yapilmis ve katalizorlerin performanslari
belirlenmigtir. Taze katalizorlerin performans Oncesi karakterizasyon caligmalari
yapilmistir. Bunun disinda sentez sonucu elde edilen gaz hidrokarbon iiriinler online
olarak gaz kromotagrafi cihaziyla analiz ve olusan siv1 hidrokarbon iiriinler ise yine
gaz kromotografi cihaziyla analiz edilmislerdir. Bdylelikle olusan iiriinlerin
secicilikleri hesap edilmistir. Bu calismalar 1s1ginda zeolit destekli demir bazli
katalizorlerin ozellikle sentetik benzin {iretiminde etkili olduklar1 sonucuna
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FISCHER TROPSCH SENTEZI iCIN ZEOLIT DESTEKLI DEMIR
KATALIiZORLERIN GELISTIRILMESI

OZET

Petrol krizinin gittik¢e tirmandig1 ve bu konuda biiyiik ¢ikar ¢atigsmalariin yagandigi
su sicak donemlerde, alternatif yontemlerle hidrokarbon iiriinler elde etmeye
yonelmek hig¢ siiphesiz uluslararasi rekabette iilkelere biiyiik bir atilim yaratacak ve
petrolii olmayan {ilkeler i¢in enerji bagimliligi konusunda c¢ikis yolu olacaktir.
Uluslararast Enerji Ajansinin (IEA) Aralik 2009°da sundugu rapora gore petrol
fiyatlarindaki artis ve rezervlerdeki azalisa paralel olarak enerji kaynagi konusunda
komiire olan ilginin ilerleyen donemde daha da ¢ok artacagi yoniindedir.

1926’dan beri patentli bir proses olarak literatiirde yer alan Fischer Tropsch sentezi,
karbon ve hidrojen tiirevli pek ¢ok farkli hammaddeden sentetik sivi yakit elde
edilmesini saglamaktadir.Bu teknolojinin gelistirildigi yer petrol kaynaklar
acisindan fakir komiir rezervleri ise oldukca genis olan Almanya’dir. Almanya II.
Diinya Savasi sirasinda artan sivi yakit ihtiyacini bu proses sayesinde komiirii
sentetik yakita doniistiirmek suretiyle karsilamistir. Prosesin endiistriyel agidan ham
petrolle rekabet eder diizeye ulasabilmesi ise ham petroliin varil fiyatinin 100$’1
asmas1 durumunda olabilecegi yoniindedir. Giincel verilere baktigimizda bu kosul
saglanmistir ve yapilan tahminler fiyatlarin giderek artacagi yoniindedir. Giiniimiizde
endiistriyel anlamda Fischer Tropsch sentezi ile sentetik yakit {ireten iilkeler arasinda
genis komiir yataklarina sahip Giliney Afrika, Hindistan, Cin ve Almanya yer
almaktadir. Petrol rezervi agisindan fakir olan tlilkemizin de komiir rezervlerini FT
teknolojisi ile degerlendirerek sivi yakit ihtiyacini gidermesi bu yolla miimkiin
goziikmektedir.

Fischer Tropsch sentezi sonucu olusan hidrokarbon {iriinlerin geleneksel yakita gore
avantaji; siilfiir, azot ya da agir metal kirleticileri barindirmamasi ve diisiik
miktarlarda aromatik hidrokarbonlar igeriyor olusudur.Kimya endiistrisinde tercih
edilen diiz zincirli olefinler FT prosesi sonucu iiretilirler. Uretilen kerosen ya da jet
yakit1 iyi yanma ozelliklerine ve yiiksek dumanlanma noktasina sahiptir. FT sentezi
sonucu elde edilen yiiksek setan sayili dizel hampetrolden elde edilen diisiik kaliteli
yakit karigimlarin kalitesini yiikseltemede kullamlabilmektedir.Uretilen sentetik yakit
egzost emisyonlarin1 diisliriir. Motor asinma ve vuruntularimi azaltir. Gelismis
kaydirict 6zelligi sayesinde iyi motor temizligi saglar. Biyobozunabilir 6zellikte olup
cevreye duyarhdir.Prosesin tanimlandigi gilinden bugiine dek olefin, parafin,
oksijenlesmis trtinler (alkol, aldehit, asit keton) gibi pek ¢ok hidrokarbon araliginda
iiriin sentezlenmis ve bu genis iirlin yelpazesinde istenilen {iriinlere seciciliklerin
arttirtlmas1  konusunda reaktor se¢imi, katalizor gelistirilmesi ve operasyon
kosullariin standardizasyonu gibi 6nemli noktalar {izerinde ¢caligmalar yapilmistir.

Xvil



Endiistride baglica dort ana FT reaktorii yer almaktadir. Bu reaktdrler ¢alisma
sicakligina gore smiflandirilmistir. FT reaktorleri calisilan sicaklik araligina gore
ylksek sicaklik ve diislik sicaklikli olmak tizere iki ana gruba ayrilmaktadir. Yiiksek
sicakliktaki operasyonlar i¢in 1950°de Sasol dolasimli akiskan yatak reaktort,
1989°de Sasol ileri synthol reaktorii gelistirilmistir. Diisiik sicakliktaki operasyonlar
icin ise 1945 oncesinde ozellikle dizel iiretimi i¢in tercih edilen sabit yatakli boru tipi
reaktorler kullanilirken 1993’te ise Sasol tarafindan bulamag¢ tipi reaktorler
gelistirilmistir. Tez kapsaminda ise diisiik sicaklikli prosese gore calisilarak sabit
yatakl1 boru tipi reaktorde testler yiiriitiilmiistiir.

FT prosesinde istenen iiriin se¢iciligine ulasmada en 6nemli rol katalizorlerindir. Bu
nedenle katalizor bilesimi ve hazirlama yontemleri konusu en az proses kosullar1 ve
reaktdr se¢imi kadar 6nem tasimaktadir. Endiistriyel agidan en ¢ok tercih edilen
katalizorler demir ve kobalt katalizorlerdir. Demir katalizorler kobalt katalizorlere
nazaran daha ucuz, daha yiiksek su gaz doniisiim reaksiyonu (SGD) aktivitesine
sahip, olefin se¢iciligi yiiksek, komiirden elde edilen diisik H,/CO (0.5-1.3) oranli
sentez gazi kullanmma uygundur. Uriin olarak daha ¢ok nafta ve a-olefinler elde
edilir. Ote yandan Co Kkatalizorler ise uzun katalitik dmre sahip, diisiik basinglarda
yiiksek aktiviteli, dogalgazdan iiretilen sentez gazi (yiiksek oranda hidrojen igeren)
kullanimina uygundur.

Tez kapsamindaise baz demir (BFe), bakir ve potasyum katkili (promotérlii) demir
katalizorler (PFe) ve demir bazli zeolit igerikli alternatif Fischer Tropsch katalizorleri
gelistirilmistir. Zeolit iceriklikatalizorler iki ayr1 ydntemle sentezlenmis ve bu
yontemler daha sonra katalizor performanslart agisindan kiyaslanmigtir. Bu
yontemlerden biri emdirme bir digeri ise fiziksel karisim yontemidir. Fiziksel karisim
yoluyla elde edilen zeolit igerikli demir katalizér (HFeZ9) ve emdirme yontemiyle
hazirlanan farkli demir ylizdelerine sahip katalizorler (IFeZ4, IFeZ9,IFeZ18)
kiyaslanarak sentez yonteminin aktivite iizerindeki etkisi incelenmistir. Ayrica
dealiiminasyon islemiuygulanmis ZSMS5’e %9 igeriginde demir emdirilerek [FeDZ9
katalizoriic normal ZSMS ile hazirlanan ayni demir igerigine sahip katalizorle
kiyaslanmistir.

Calismada Fischer Tropsch prosesiyle tek kademede sentetik benzin iiretimi
hedeflenmistir. Bu amacla zeolitlerin kanal yapilarinin yarattigi sekil segicilik ve
icerdikleri  silika-alimina  yapidan  kaynaklanan  asidite  Ozelliklerinden
faydalanilmistir.Zeolitler arasindan yiiksek SiO,/Al,O3 oranli diger bir deyisle diisiik
asiditeye sahip ZSMS5 secilmistir. Bunun  sebebi yiiksek asiditenin giiclii
hidrokraking aktivitesi yaratmasi sonucu diisiik molekiil agirlikli hidrokarbonlarin
seciciligini arttirmasidir.Bunun yanisira yiiksek aliimina igerigi yaratmis oldugu
yiiksek asidite sebebiyle metal oksitlerin katyon degisim bolgelerinde indirgenmesini
zorlagtiracagi icin diigiik asiditeli ZSMS5 calismalarda tercih edilmistir.

Sentezlenen bu katalizorler varhiginda sabit yatakli reaktérde belli proses
kosullarinda Fischer Tropsch sentezi yapilmis ve katalizorlerin Fischer Tropsch
reaksiyonperformanslari belirlenmistir. Taze katalizorlerin performans Oncesi
karakterizasyon calismalar1 yapilmistir.N, fizisorpsiyonu yontemi ile katalizorlerin
BET yiizey alanlari, dis yiizey alanlari, gozenek ylizey alanlari, por hacimleri ve por
caplar1 belirlenmistir. X 1511 dagilimi  (difraksiyonu) (XRD) ile yiiklenen
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metalinkristal boyutu, ZSM5’inbagil kristalinitesi ile zeolit ve olusan karbid fazlarin
dagilimi gozlemlenmistir. Isil agirlik kaybi testi (Thermal Gravimetric Analysis -
TGA) ile zeolitlerin zayif ve kuvvetli asidik bdlgeleri belirlenmistir. indiiklenmis
Cift Plazma (Inductively Coupled Plasma - ICP) analizi ile kalsine edilmis
katalizorlerin icermis olduklar1 elementel demir miktarlar1 ve kalsine edilmis taze
dealiimine zeolit ve normal zeolitlerin SiO,/Al,O5; oranlar1 belirlenerek asiditeleri
kiyaslanmistir.Bunun disinda sentez sonucu elde edilen gaz hidrokarbon {iriinler
online olarak ve olugan vaks ve sivi hidrokarbon iirlinlerise deney sonrasinda gaz
kromatografi cihaziyla analiz edilmislerdir.Boylelikle sentez gazi doniisiimleri ve
olusan {irlinlerin segicilikleri hesap edilmistir.

Sentezlenen katalizorlerin katalitik aktiviteleri katalizor hazirlama yontemi, demir
ylizdesi ve reaksiyon sicakligi gibi parametrelerden etkilenmistir. Katalizor
aktivitesinin katalizordeki demir yilizdesi ve reaksiyon sicakligi arttikca arttigi
gozlemlenmistir. Sentezlenen tiim katalizorlerin en ytiksek sicaklik kosulundaki CO
doniistimleri %40°dan yiiksektir. Katkili (promotorlii) katalizor (PFe katalizorii) en
yiiksek CO dontisiimiinii verirken zeolit igerikli katalizorler arasinda ise en yiiksek
demir igerigine sahip IFeZ 18 katalizorii en yiiksek aktiviteyi gostermistir.

Emdirme (Impregnasyonla) hazirlanan katalizorlerin Kkatalitik aktiviteleri CO
doniigiimleri agisindan fiziksel karisim metoduyla hazirlanan katalizorlerle
kiyaslandiginda daha yiiksek olmustur. %9 demir igerigine sahip IFeZ9 katalizorii bir
Omiir testine tabii tutulmus ve 260 saatlik reaksiyon sonrasinda katalitik aktivitesinde
herhangi bir belirgin diislis gozlenmemistir.Aktivite test sonuclarina gore katalizor
formiilasyonunda yer alan zeolit, demir katalizoriin su-gaz doniisim (SGD)
aktivitesini baskilayabilmektedir.

Ayrica ZSMS5 destekli demir katalizorler hafif ve agir hidrokarbon fraksiyonlarini
baskilayarak Cs-C;; araligindaki hidrokarbon segiciligini maksimize etmektedir.
Buna karsin geleneksel tip katalizorler agir hidrokarbon fraksiyonunu arttirmaktadir.
En yiiksek Cs-C;; araligi hidrokarbon seciciligi %70 ile en yiiksek demir igerigine
sahip zeolit destekli katalizor olan IFeZ 18 katalizorii i¢in elde edilmistir.

Proses kosullar1 da katalizor seciciliklerini belirgin bir sekilde etkilemistir. BFe ve
PFe katalizorlerinin segicilikleri sicaklik arttikga hafif hidrokarbonlar yoniine dogru
kaymakta, zeolit igerikli katalizorlerde ise Cs-C,; aralig1 hidrokarbon seciciligi artis
gostermektedir. Ote yandan sicaklik arttikca zeolit igerikli katalizérlerin Cs-Cy;
araligindaki hidrokarbonlara olan segiciligi artmaktadir. [FeZ9 katalizoriiniin FT
aktivitesi iizerine basincin etkisini gosteren bir test yapilmis ve bu test esnasinda 8,
12, 15,5, 19 ve 22,5 bar degerleriyle ¢alisilmistir. Basing arttikga [FeZ9
katalizoriiniin CO ve H, doniisiimleri yiikselmis, CO, seciciliginde ise azalis
olmustur. Tiim basing degerleri i¢in metan segiciligi %20 civarinda seyretmistir. En
yiiksek benzin segiciligi 22,5 bar degeri i¢in %40 olarak elde edilmistir. Ayrica
basing arttikca [FeZ9 katalizoriiniin su gaz doniisiim aktivitesi baskilanmistir. H,/CO
oraninin aktivite tizerindeki etkisini belirlemek i¢in 1 - 1,5 - 2 - 2,5 oranlarinda
calisilarak IFeZ9 katalizoriiniin FT aktivitesi goézlemlenmistir.Buna gore oran
arttikca CO doniistimii artarken H, doniisiimii ve CO; segiciligi azalmaktadir.Ayrica
H,/CO orani arttikca secicilikler hafif hidrokarbonlar yoniinde artmaktadir. Bu
durum yiiksek H, konsantrasyonu varliginda zincir sonlanma reaksiyonlarinin
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hizlanmasindan kaynaklanmaktadir. Fazla hidrojen olefinleri doyurarak parafinlere
dontistiirmektedir. Gaz fazdaki hidrokarbon analizleri H,/CO oraninin diisiik oldugu
FT sentezlerinde daha fazla olefinik iirtin elde edildigini gostermistir.

Sonug olarak, zeolit bazli demir katalizorlerle ¢aligmak tek kademeli benzin {iretimi
i¢cin avantaj yaratmasi sebebiyle tercih edilmektedir. Tiim katalizorlerin 280 °C’deki
CO doniisiimleri %40’dan yiiksektir. PFe katalizorii en yliksek CO doniisimiinii
verirken zeolit icerikli katalizorler arasinda ise IFeZ18 katalizorii en yiiksek
aktiviteyi gostermistir.
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DEVELOPMENT of ZEOLITE SUPPORTED IRON BASED CATALYSTS for
FISCHER TROPSCH SYNTHESIS

SUMMARY

Leaning to the hydrocarbon production by alternative methods on these warm
periods that oil crisis climbs up and a major conflict of interests occurs will provide a
major breakthrough and it would be an escape way to decrease energy dependence
especially for the countries which have no oil reserves. According to the
International Energy Agency report which is represented on December of 2009,
because of increasing oil prices and decreasing oil reserves, interest of coal on the
subject of energy resource finding will be risen oncoming term.

Since 1926, Fischer Tropsch Synthesis (FTS) had been existed as a patented process
in the literature and provides production of synthetic fuel by using carbon and
hydrogen derived many different raw materials.Firstly, the housing of technology
was in Germany which has no oil reserves but great coal reserves. During the World
War II, the increasing oil demand of Germany was supplied by this process.
According to the predictions, if crude oil prices rise over 1008, FT process will have
an economical advantage considering petroluem industry. If we look at the current
data, this circumstance is provided now and predictions are parallel with the scenarii
predicting prices will be risen.At the present time, the countries which having large
coal reserves and product synthetic liquid fuel industrially by FTS are South Africa,
India, China and Germany. Turkey has almost no petroleum reserves so that its coal
reserves could be utilized by FT technology, thus oil necessity of Turkey could be
satisfied by this way.

Comparing the conventional fuel and FT synthetic fuel, the advantages of FT
synthetic fuel are having no contaminants such as sulphur, nitrogen and heavy metal
and including low amount aromatics. Also linear hydrocarbons which are especially
preferable for chemical industry are produced by the FT process. Produced kerosene
or jet fuel have good burning property and high smoke point. FT diesel with higher
cetane number is used for upgrading of conventional fuel blends that obtained from
crude oil. Synthetic fuel decreases exhaust emissions, engine knocking and
corrosion. Advanced lubricancyof synthetic fuel provideseffective cleanlinessfor
engine. It is also biodegredable and environmentally friendly. Since the first day that
process is defined, wide range hydrocarbons, such as olefin, paraffin, oxygenates
(alcohols, aldehyde, acide, ketone) were synthesized andimportant points such as
reactor selection, catalyst development and standardization of operating conditions,
have been studied to increase selectivity of desired products in this wide hydrocarbon
product range.
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There were mainly four types of FT reactors in industry. These reactors were
classified by reaction temperature. According to operating temperature, FT reactors
are divided into two main groups such as high temperature and low temperature. In
1950, Sasol circulating fluidized bed reactor and in 1989 Sasol Advanced Synthol
reactor were developed for high temperature operations. For high temperature
operations, before the year of 1945, fixed bed tubular reactor was used especially to
produce diesel fuel and slurry phase reactor were developed in 1993. As a scope of
this thesis, all performance tests of the catalysts were carried out in a fixed bed
reactor in a low temperature condition.

Catalysts have the most important role to obtainthe high selectivity of desired
products. Because of this reason, catalyst composition and catalyst preparation
methods are as important as process conditions and reactor selection. Most preferable
catalysts are iron and cobalt catalysts for industry. Fe catalysts are cheaper than Co
catalysts. Also Fe catalysts have higher water gas shift reaction (WGS) activity,
olefin selectivity and is available for usage of syngas with lower H,/CO ratio (0,5 -
1,3) derived from coal. Naptha and a-olefin are usually obtained as a product. On the
other hand, Co catalysts have long life and shows high FT activity at higher pressures
and is available for the syngas thatis derived from the natural gas, so that includes
high amount of hydrogen.

As part of this thesis, iron based (BFe) catalyst, copper and potassium promoted iron
based catalyst (PFe) and the zeolite-supported iron-based Fischer Tropsch catalysts
were developed as an alternative. Zeolite based catalysts were synthesized by two
different methods and then these synthesized catalysts were tested for comparing
their FT activities. One of these methods is impregnation and the other one is
physically mixing method. Zeolite included iron based catalyst was synthesized by
physically mixing method (HFeZ9) and zeolite supported iron based catalysts having
different iron loading were synthesized by incipient wetness impregnation method
(IFeZ4, TFeZ9 and IFeZ18) and effect of catalysts preparation method on the FT
activity was examined. Also, ZSMS5 is dealuminated by oxalic acide and then % 9 wt.
iron is impregnated on the dealuminated ZSMS5 (IFeDZ9). This catalyst is compared
with catalystincluding % 9 wt. iron impregnated on the normal ZSM5 (IFeZ9).

In this study, one stage gasoline production by FT process was targeted. For this
purpose, it was made conversionuse of shape selectivity causing by channel structure
of zeolite and acidity causing by high silica/alumina ratio structure of zeolite. ZSMS5
with high SiO,/Al,Osratio in other words low acidic type of ZSM5was selected
among the zeolites. The reason for this is increasement of low molecular weighted
hydrocarbon selectivity by high hydrocracking activity causing from high acidity. On
the other hand, it is very hard to reducing the metal oxides on the cation exchange
sitesbecause of high acidity causing fromhigh alumina content. So, low acidic zeolite
ZSM5was choosen for experiments.

Xx11



Prepared catalysts were tested in a fixed bed reactor in the presence of a certain
process conditions and Fischer Tropsch reaction performance of the catalysts were
determined. Characterization studies of fresh catalysts were conducted prior to the
performance tests. BET surface area, external surface area, pore surface area, pore
volume and pore diameter of the calcined catalysts were determined by the N,
physisorption. Crystallite size of loaded metal, relative crystallinity of ZSMS5,
intensity of the peaks of ZSMS5 and carbide phases were determined by the X-Ray
Diffraction (XRD). Weak and strong acidic sites of the calcined zeolites and catalysts
were determined by thermal gravimetric analysis (TGA). Elemental iron amount of
calcined catalysts, SiO,/Al,O; ratio of calcined normal ZSM5 and dealuminated
ZSMS5 were detemined by Inductively Coupled Plasma Analyzer (ICP). In addition,
gas phase hydrocarbon products were obtained from the exhaust of the test system
and were analyzed by gas chromotography (GC) apparatus in situ. Liquid
hydrocarbon products were deposited in a cold trap (5°C) and waxy products were
deposited in a hot trap (200°C) at the bottom of the system. Both liquid and waxy
products were analyzed by GC after the experiments. Thus, conversion of synthesis
gas and selectivities of the hydrocarbon products were calculated.

The catalytic activity of the synthesized catalysts were influenced bythe parameters
such as methods for preparing catalysts, reaction temperature and percentage of iron.
Catalytic activity increased with reaction temperature and increasing the percentage
of iron which -catalysts include. On the high-temperature condition, CO
conversionwas higher than 40% for all the synthesized catalysts.While promoter
added iron based catalyst(PFe) had the highest CO conversion,among thezeolite
containing catalysts, [FeZ18 which had the highest iron content catalyst showed the
highest activity.

The catalytic activity of catalysts which were prepared by impregnation,according to
the CO conversion values, was higher when compared with catalysts prepared by the
method of physical mixture. IFeZ9 with 9% iron content and catalytic activity of the
catalyst subjected to life test a significant decrease was observed in any after the 260
hours. According to test results, zeolite in the formulation of the catalyst, suppressed
the water-gas shift (WGS) activity.

In addition,ZSMS5-supported iron catalystsmaximized Cs-C;; hydrocarbon selectivity
by suppressing light and heavy hydrocarbon fractions. However, the heavy
hydrocarbon fraction of the traditional type catalysts increased. The high selectivity
of 70% Cs-C, hydrocarbon range was obtained for IFeZ18 with the highest content
of iron among the zeolite containing catalysts.

Process conditions affected the selectivity of the catalyst significantly. As the
temperature increases, the selectivity of conventional type catalysts (BFe and PFe)
shifting in the direction of light hydrocarbons.On the other hand, the zeolite-
containing catalysts maximized the selectivity of Cs-C,;; range hydrocarbons when
the temperature were rising up. Effect of pressure on the catalytic activity of the
[FeZ9 catalyst was determined by a test which was studied by 8, 12, 15,5, 19 ve 22,5
bar values. It was concluded that while pressure were increasing, CO and H;
conversions of the catalyst increased, CO; selectivity of catalyst decreased.Methane
selectivity was almost around at %20 for all the pressure values. The highest gasoline
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selectivity was %40 for 22,5 bar value and also WGS activity of the IFeZ9 catalyst
was suppressed while the pressure was getting higher. Also a test for determining the
effect of H,/CO ratioon IFeZ9 catalystwhich is 1- 1,5 - 2 - 2,5 magnitude (which had
iron content of 9%)was done. As the H,/CO ratio were increasing from 1 to 2,5
value, CO conversion increased, H, conversion decreased and CO, selectivity
decreased.In addition, while the H,/CO ratio was growing up, light hydrocarbon
selectivity increased. Excess hydrogen olefins converts to the parafins.

As a result, zeolite based iron catalysts are preferable because of their advantage for
one stage gasoline production. CO conversions of all of the catalysts are more than
%40 percentage. Promoted catalysts referred as PFe gave the highest CO conversion.
Among the zeolite containing catalysts, [FeZ18 catalysts gave the highest CO
conversion.
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1. GIRIS

Fischer Tropsch sentezi (FTS); hidrojen ve karbon monoksit gazlari igeren sentez
gazlarindan yiliksek basing altinda ve farkli katalizorler varliginda gaz ve sivi
hidrokarbon karigimlarinin elde edilmesi siirecidir. Fischer Tropsch (FT) teknolojisi;
petrol rezervleri sinirli olup bunun yerine komiir ya da dogalgaz kaynaklarin1 yakit
tiretiminde degerlendirmek ve bdylelikle enerji konusunda disa bagimliligini
azaltmak isteyen iilkeler i¢in Ozellikle lizerinde durulan bir konudur. Son yillarda
artan petrol krizine bagli olarak dogalgazin degerlendirilmesi amaciyla
“Dogalgazdan Siv1 Yakit Uretim” (Gas to Liquids - GTL) teknolojileri iizerine pek
cok calisma yapilmaktadir. GTL teknolojisinin en 6nemli avantaji ise akaryakittan
degerli kimyasallara kadar genis bir yelpazede iiriin cesitliligine sahip olmasidir.
Ham petrol fiyatlarina bagli olarak, ileride GTL firlinleri ham petrolden iiretilen
tirtinlerle rekabet eder diizeye gelebilecektir. GTL teknolojisinin en énemli avantaji
ise akaryakittan degerli kimyasallara kadar genis bir yelpazede iiriin ¢esitliligine
sahip olmasidir. Ham petrol fiyatlarina bagli olarak, ileride GTL firiinleri ham
petrolden {iretilen {iriinlerle rekabet eder diizeye gelebilecektir.FT hidrokarbon
tiriinlerinin geleneksel yakita gore avantaji; siilfiir, azot ya da agir metal kirleticileri
barindirmamasi ve diisiik miktarlarda aromatik hidrokarbonlar igeriyor olusudur. FT
sentezi ilk kez 1930’larda Almanya’da uygulanmistir. Fakat o zamanlar oldukga
pahali ve verimsiz olan FT prosesi ucuz ve bol olan ham petrol karsisinda rekabet
edecek diizeyde degildi.Simdilerde ise artan ham petrol fiyatlar1 bu tiir alternatif
metotlara olan ilgiyi tekrar uyandirmistir. Zaman i¢inde FT sentezinin performansini
tyilestirmek adina pek cok calisma yapilmis, yapilan bu caligmalarda besleme gazi
bilesimi, reaktor tasarimi, reaksiyon sicakligi ve katalizor etkisi gibi pek cok

parametrenin etkisi incelenmistir.

FT teknolojisinde en énemli husus iiriin segiciligini ve prosesi degistirebilecek olan
katalizorlerin gelistirme konusudur. Giinlimiize gelene kadar farkli metal igerikli,
destek malzemeli pek ¢ok katalizor iiretilmis ve test edilmistir. Gelistirilen

katalizorlerin aktivitelerinin uzun, istenen iriinlere segiciliklerinin yiiksek ve metan



gibi istenmeyen {riinlerin olusumunu en aza indirgeyecek nitelikte olmalar
hedeflenmistir. Tek asamada yiiksek kaliteli, hidrokraking vb. islemlere
gerekduyulmaksizin sivi yakit tireten FT prosesi enerji verimliligi acisindan daha
iistlindiir. Ayrica sentez gazi kaynak alinarak olefin gibi degerli kimyasallar elde
etme yontemi gelecek vaat eden bir yoldur. Fakat yeterli segicilige ulasmak igin

uygun katalizorler gelistirmek gerekmektedir.

Yeni donem FT katalizorii gelistirme konusunda zeolitler pek ¢ok avantaja sahiptir.
Ozellikle tek kademede vyiiksek oktan sayili benzin iiretiminde zeolitlerin
fonksiyonelliklerinden faydalanilmaktadir. Zeolitler sekil segici Ozelliktedir. Kafes
yapisini sekillendiren kendilerine 6zgii gozenek ¢ap1 ve kanal agikliklarinin yarattigi
ozellikler sayesinde ¢ok uzun zincirli hidrokarbon olusumuna izin vermemekte ve

biiylik molekiillii hidrokarbon olusumunu kisitlamaktadir.

Ayrica zeolitler iyi hidroizomerizasyon ve parcalama 6zellikleriyle vaks olusumunu
engelleyerek benzin ve olefin olusumunu maksimize etmektedir. Bunun yanisira
asidik karakterde olmalar1 sebebiyle parcalayabilme ve izomerlesme reaksiyonlar
saglamaktadirlar. Asidik karakter bu tiir reaksiyonlar1 katalizleyerek iiriin dagilimin
degistirir.

Bu tez kapsaminda ise Fischer Tropsch prosesi deney sistemi ve katalizOr sentez
sistemleri kurulmustur. Katalizér sentez calismalar1 kapsaminda sadece demir bazli,
promotor katkili demir bazli ve zeolit destekli demir bazli katalizorler elde edilmistir.
Farkli sentez yontemleri ile sentezlenen bu katalizérlerin FT performanslari
kiyaslanmistir. Ayrica test edilecek katalizorlerin deney Oncesi karakterizasyon
calismalar1 yapilmigtir. Tasarlanan FT sentezi deney sisteminde laboratuvarda
sentezlenen katalizorlerin aktivite ve segicilikleri ile deaktivitasyon performanslari

incelenmistir.

Yapilan testler sonucunda zeolitlerin sahip olduklar1 gozenek yapist ve kanal
acikliklar1 sayesinde gerceklesen aktif metal dagilimi, zincir biiyltimesinin sinirlanimi
ve disiik asiditeli ZSMS5 se¢iminden kaynaklanan zayif hidrokraking etkisi sayesinde
secicilikler benzin faz1 olan Cs-C;; hidrokarbon araligina sikistirilmistir. En yiiksek
secgicilik ise en yiikksek demir yiizdesine sahip zeolitli katalizorde elde
edilebilmektedir. Boylelikle komiir ve biyokiitle karigimlarindan elde edilen sentez

gazindan FT sentezi ile tek kademede benzin {iretimi basarilabilmektedir.



2. SENTEZ GAZI URETIiMi ve TEMIZLENMESI

FT sentezi dort ana adimdan olugmaktadir. Bu adimlar; sentez gazi iiretimi, gaz
saflastirma, FT sentezi ve iiriin gelistirme seklindedir(Spathve Dayton, 2003). Ilk
adim olan FT reaksiyonu ic¢in gerekli sentez gazi iiretiminde farkli karbon
kaynaklarindan faydalanilmaktadir. FT reaksiyonuyla dizel iiretiminde H,/CO orani
kullanilan katalizér tipi ve teknolojiye bagli olarak 1’den diisiik seviyelerden

baslayip 2’nin iistiine kadar ¢ikabilmektedir (Raju ve dig., 2009).

Sentez gazi liretiminde kullanilan hammadde kaynagina gore prosesler; kdmiirden
sivi yakit prosesi (coal to liquids, CTL), temiz yakit ve yiiksek molekiil agirlikli
hidrokarbon tiretimi saglayan dogalgazdan siv1 yakit prosesi (gas to liquids, GTL),
biyokiitleden siv1 yakit prosesi (biomass to liquids, BTL) olarak adlandirilmaktadir.
Kullanilan karbon kaynagina gore degiskenlik gosteren sentez gazi iiretim prosesleri

Sekil 2.1°de 6zetlenmistir (Ojeda ve Rojas, 2010).

Dogalgaz Komiir Biyokiitle

H,0 { Desiilfiirizasyon —‘ Hava/(0-.)H:0 | | Pulverizasyon || On Islem

Buhar Cltu-tmnal (Gazlastirma
Reformasyonu | Reformasyon Piroliz
o Saflastirma 4—/ Siilfiir
Giderimi
CO+H; ) L
*| (Sentez Gazi) Saflastirma

Sekil 2.1: Dogalgaz, komiir ve biyokiitleden sentez gazi
iiretimbasamaklari(Ojeda ve Rojas, 2010).

Bu prosesler; yiiksek sicaklik ve basinglarda sabit ya da bulamag (slurry) tipi

reaktorlerde gergeklestirilmektedir. Sentez gazi karigimlar1 baslica Fe ve Co bazh



katalizorler ~ kullanilarak  sentetik  yakit ve  degerli  petrokimyasallara
doniistiirtilebilir.Bu boliimde FT sentezinden dnceki adimlar olan sentez gazi iiretimi,

gaz temizleme ve sartlandirma ile ilgili bilgiler verilecektir.

2.1 Sentez Gazi Uretimi

Sentez gaz1 Sekil 2.1°de de 6zetlendigi gibi kullanilan hammaddeye bagli olarak ¢ok
farkli prosesler izlenerek elde edilebilir. Sentez gaz1 dogalgaz, komiir ya da biyokiitle
karisimlar1 gibi pek ¢ok farkli hidrokarbon kaynagi kullanilarak iiretilebilmektedir.
Dogalgazin hammadde oldugu proseslerde gerekli 6n islemlerden sonra, buhar
reformasyonu ya da kismi oksidasyon uygulanarak veyahut her iki yontemi de igeren

ototermal reformasyon yoluyla sentez gazi elde edilebilmektedir.

Buhar reformasyonu; dogalgazin 750-800°C’da buharla reaksiyona sokularak CO
ve H, lretmesi esasina dayanir.Hammadde olarak hidrojence zengin dogalgaz,
metanol, biyogaz gibi fosil yakitlar kullanilabilir (Url-5). Fakat reaksiyondan 6nce
dogalgaz icerisinde bulunan siilfiir ve klor gibi cesitli kirleticiler giderilmektedir
(Url-3). Boylece kullanilacak katalizorlerin 6mrii uzamaktadir. Buhar reformasyonu
endotermik  bir tepkimedir. Genellikle 850°C civarindaki sicakliklarda
gerceklesmektedir. Bu prosesde verim %70 civarindadir. Gergeklesen reaksiyonlar

esitlik 2.1 ve 2.2°de belirtilmistir.
CH; + H,O — CO + 3H; 2.1)
CO + H20—> H2 + C02 (22)

Proses sonrasi elde edilen H,/CO orani yiiksektir ve olusan gaz iiriin %12 oraninda
CO igermektedir (Pigkin, 2009). 1 m’ H, iiretiminde yaklasik olarak 0,8 kg CO;
aciga ¢cikmaktadir. Dogalgazin buharla reaksiyonunda biiylik miktarda (206 kJ/mol
metan) enerjiye ihtiya¢ duyulmaktadir. Giiniimiiz ticari uygulamalarinda bu 1s1,
katalizérledoldurulmus boru tipi reaktorlerin etrafinin ateslemeli firinlar ile
cevrelenmesiyle saglanmaktadir (Committee on Alternatives and Strategies for

Future Hydrogen Production and Use, National Research Council, 2004).

Kismi oksidasyonda buhar reformasyonuna benzer ve verimi yliksek bir reaksiyon
prosesdir. Dogalgaz ve oksijen, reformasyon kosullarinda birbirine karistirilir.
Dogalgaz oksijenle reaksiyonagirerek su ve karbondioksite doniisiir. Reaksiyon

ekzotermiktir, 1300-1400°C seviyelerindeki sicaklikta gerceklesmektedir. Ortaya
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cikan 1s1 reaksiyona girmeden kalan metan gazinin yakilmasinda kullanilir.
Reaksiyon verim yaklasik %70 civaridir (Url-6). Proses ekzotermik oldugundan
reaktoriin 1sitilmasi icin ek bir 1s1 gerekmemektedir. Kismi oksidasyonreaksiyonlari

asagida verilen Esitlik 2.3 ve Esitlik 2.4°te verilmistir.
CH4+ '/,0,— CO + 2H, AH=-71kJ/mol (2.3)
CHa4+ 20,— CO; + 2H,0 AH= -800 kJ/mol 2.4)

Katalizor varliginda ya da katalizorsliz gergeklestirilebilir. Katalizorsliz kismi
oksidasyonda daha diisiik sicakliklarda calisabilme olanagr bulunmaktadir.
Boylelikle daha iyi reaksiyon kontrolii, minimum kok olusumu ve daha genis
yelpazede ekipman malzemesi kullanimina olanak saglanmaktadir. Kismi
oksidasyonda reaksiyonlar1 hizi buhar reformasyonuna gore daha hizli, buna
karsinkullanilan karbon basina H, olusumu ise daha diisiiktiir. Ototermal proseste ise

her iki metodun bilesimi olup ekzotermik bir reaksiyondur (Krumpelt ve dig., 2002).

Gazlastirma, komir ve biyokiitle karisimlarindangaz yakit elde edilen
termokimyasal bir doniislim prosesidir. Gazlastirmada karbon genel olarak hava,
oksijen, buhar, karbondioksit ya da bu gazlarin karigimiyla ve 600°C ya da daha
yiiksek bir sicaklikta tepkimeye girmektedir. Bunun sonucunda gaz halinde, yakit
acisindan zengin bir {iriin ortaya c¢ikar ve bu iiriin; elektrik enerjisi veya 1s1 elde
etmek icin ya da kimyasal madde, s1v1 yakitlar veya hidrojen gibi diger gaz yakitlarin
sentezi i¢in hammadde olarak kullanilabilir(Ojeda ve Rojas, 2010). Gazlastirma
reaktorleri; sabit yataklh, akiskan yatakli, siiriiklemeli yatakli ve eriyik yatakl
gazlastiricilarolarak siniflandirilmaktadir (Piskin, 2009).

Gazlastirma ile kat1 ya da sivi hammadde gaz haline doniistiiriildiigiinde, olusan
kiikiirtlii bilesikler ve kiil gibi istenmeyen maddeler artilabilmektedir. Hava fazlaligi
ile ¢alisan 1s1l islemlerinin aksine, gazlastirma islemleri, oksijen besleme miktarinin
kontrol edildigi proseslerdir. Gazlastirma, tam yanma i¢in gerekli teorik oksijen
miktarindan daha diisiik miktarlarda oksijen kullanilarak (reaksiyonun gerceklesmesi
icin gereken stokiometrik oranin %20-30’u kadar miktarda) gerceklestirilir(Ojeda ve
Rojas, 2010).Kullanilan oksijenin miktarina gore kati yakit isleme prosesleri sdyle

tanimlanabilmektedir:

Yanma;stokiometrik oranin listliindeki oksijenvarliginda gerceklesir.



Piroliz;oksijenin hi¢ olmadigiya da stokiometrik yanmanin gergeklesmesi igin

gereken miktarin altinda oldugu kosullarda gergeklesen bir gazlastirmaprosesidir.

Gazlastirma,stokiometrik olarak uygun esdeger oranin altindaoksijen ortaminda

gergeklesen bir prosestir.

Gazlastirma prosesini takiben elde olunan sentez gazi; gaz temizleme ve sartlandirma
adimlar1 sayesinde icermis oldugu katalizor omriinii indirgeyici cesitli kirletici ve
safsizliklardan arindirilarak sadece CO ve H; icerecek sekilde FT reaksiyonu i¢in

hazir hale getirilir.

2.2 Gaz Temizleme ve Sartlandirma

Dogalgaz, komiir ve biyokiitleden elde edilen sentez gazi katran, aromatik bilesenler
(benzen, toluen ve ksilen), inorganik gazlar (NH3;,HCN, H,S,COS ve HCI) ve ugucu
metallerin is ve tozlar1 gibi safsizliklar igerir. FT sentezinde kullanilan tiim tipik
katalizorler sentez gazinin igerdigi ufak miktardaki safsizliklara karsi bile oldukca
hassastir. Bir ticari uygulamada belli bir kullanim siiresi sonrasinda katalizor
degistirilmelidir. Katalizoriin zehirlenmesi nedeniyle reaksiyon hiz1 diisiisiine
karsilik yeni katalizor ylikleme ihtiyact dogmaktadir. Bu sebeple gaz temizleme

prosesi ciddi anlamdamaliyetlerin diismesini saglamaktadir.

FT sentezi beslemesindeki safsizliklarin kabul edilebilir maksimum diizeylerine
ilisgkin olarak literatiirde verilen degerler kullanilan katalizorlere bagli olarak
degisebilmektedir. Kiikiirt iceren bilesenlerin sentez gazindaki toplam
konsantrasyonu 1 ppm (hacim)’den daha yiiksek oranda ise o sentez gazi FT
sentezinde kullanilmamalidir. Sentez gazlarindan amonyak giderimi i¢in katalitik
parcalanma ve 1slak gaz yikama (FT prosesleri i¢in tercih edilir) olmak {izere baslica
iki metot bulunmaktadir. Islak gaz yikama yonteminde 1slak gaz yikayicr (scrubber)
vasitasiyla amonyak, halidler (10 ppb altindaki HCI, HBr ve HF bilesenleri) sentez
gazindan uzaklagtirilabilmektedir. Diislik konsantrasyonda H,S iceren sentez gazlari
ise  absorbsiyon prosesiyle arindirilabilmektedir. COS ve HCN temizleme
isenispeten daha zorlu olup ZnO koruyucu yataklarinda hapsedilirek giderilmektedir
(Timensen ve dig, 2002). Rectisol prosesinde soguk metanol kullanilarak gaz
temizleme uygulanmaktadir. Diger kimyasal absorbsiyon proseslerinde ise 1slak gaz

temizleme uygulamak i¢in potasyum karbonat ve alkanolamin (MEA-



monoetanolamin ya da DEA-dietanolamin) ¢d6zeltileri kullanilmaktadir (Spathve

Dayton, 2003).

Biyokiitleden elde edilen sentez gazlarindaki organik bilesenlerin (katran ve benzen-
toluen-ksilen) katalizor zehirleme limitlerine dair bir bilgi bulunmamaktadir. Sentez
gazi FT reaksiyonunun gerceklesmesii¢in 20-60 bar’a sikistirilmaktadir. Sistemde
herhangi bir bozunma ve yogusma sentez gazinda yer alabilecek organik bilesen
konsantrasyonu belirtilen basing araligindaki ¢iylenme noktasinin altinda
olmalidir.Agir molekiillii bu organik bilesikler katalizorler vasitasiyla CO ve H,

donustiiriilebilmektedir (Ojeda ve Rojas, 2010).

Katran gideriminde baslica {i¢ yontem kullanilmaktadir.Bunlar; absorpsiyon (wet
scrubbing), katalitik reformlama (scrubbing prosesini takiben) ve sicak gaz
temizleme prosesleridir. Scrubbing prosesinin dezavantajlari; kisa periyotlarda etkin
olmasi ve biiyiik miktarda kondensat ortaya g¢ikarmasidir (Yung ve dig, 2009).
Katalitik kraking prosesi ise buhar ve O, varliginda 1400 K’den yiiksek sicaklikta
termal olarak ya da Ni katalizorler varligindagerceklestirilmektedir (Bergman ve dig,
2002). Katalitik katran parcalama (kraking) daha uygulanabilir bir prosestir (Yung ve
dig, 2009). Bu proseste kalsine dolomitler (CaCO3;-MgCO3) de kullanilabilmektedir.
Dolomit zayif yipranma direncine sahiptir. Bu nedenle olivin (Fe ve Mg igerikli
silika malzeme) gibi baska materyaller de kullanilabilmektedir (Ojeda ve Rojas,
2010). Ayrica OLGA teknolojisi olarak bilinen teknoloji yardimiyla yag iceren bir
ortam ile scrubbing yaparak diisiik sicakliklarda bu safsizliklart gidermek

miimkiindiir (Bergman ve dig, 2002).

1 mg/m”’iin stiindeki kati pargaciklar; sistemi bozdugu ve sabit yatakli reaktorleri
tikadig i¢in giderilmelidir. Siklon filtreler, bariyer filtreler, elektrostatik filtre ve gaz
yikayici igeren teknolojilerle parcaciklar giderilir. Baslica kirleticiler ve maksimum
konsantrasyonlar1 ile sentez gazindan temizleme teknolojileri Cizelge2.1’de

Ozetlenmistir(Ojeda ve Rojas, 2010).

FT prosesinde diger olasi seyrelticiler (CO,, N,, CHs ve biiyiik hidrokarbonlar,
sentez gazi iiretiminde kullanilan teknolojiye bagli olarak) i¢in belirli bir sinirlama
bulunmamaktadir. Aranan ozellikler prosesin ekonomisine bagl
olarakdegisebilmektedir. FT sentezindeki inert gaz konsantrasyonu i¢in kabul edilen

alt limit hacimce %15 dir.CO; kolaylikla giderilebilmekte, buna kargin N, ve diisiik



molekiil agirlikli hidrokarbonlar1 giderme maliyeti ¢ok yiiksek olabilmektedir (Ojeda
ve Rojas, 2010).

Cizelge 2.1 : FT katalizorleri ve temizleme teknolojileri i¢in kirlilik
Ozellikleri ve iist limitleri (Ojeda ve Rojas, 2010).

Kirletici Limit Temizleme teknolojisi
Is (toz, koklasmis .
malzemeler, kiil) 0 ppb Siklonlar, metal filtreler
Alkaliler (halid ot -
metalleri) <10 ppb Aktif komiir yatagi
Isil katran pargalama
Katran <¢iylenme noktasi Yag ortaminda siipiirme
(scrubbing)
BTX (Benzen, Toluen, )
Ksilen) < ¢iylenme noktasi -
Halid bilesenleri (HCI, <10 bob Sulu siiplirme
HBr, HF) pp (scrubbing), aktif komiir
Nitrojenli bilesenler <1 ppm
Sulu siipiirme

NH; i (scrubbing)
HCN - Aktif komiir yatagi ve
Siilfiir bilesenleri <1 ppm hidroliz

Cinko koruyucu yatak,
H,S - ;

Claus prosesi
COS i Aktif komur yatagl ve

hidroliz

Su-gaz doniisiim reaksiyonunun (SGD) (esitlik 2.5) uygulanmasiyla FT sentezi i¢in

gerekli optimum H,/CO orani ayarlanabilmektedir.
CO, + HzO%COz"‘Hz (AHO=-41 kJ/l’l’lOl) (2.5)

Bu katalitik proses Fe ve Cr bazli katalizorlerle yiiksek sicaklikta 650-700 K’de ya
da  Cu-ZnO-Al,O; katalizorleri ile 450-500 K  gibi daha  diisiik

sicakliklardagerceklestirilebilir.

Su ve karbondioksit FTkatalizériinii zehirlememektefakat CO ve H,’nin kismi
basincini diisiirebilmektedir. Bu nedenle gazlarin FT reaktoriine girmeden dnce su ve

karbondioksittenarindirilmasi gerekmektedir (Ojeda ve Rojas, 2010).



3. FISCHER TROPSCH SENTEZI

3.1 Tarihge

Sentetik yakit {iretiminde en bilinen yontemlerden biri olan FT prosesi; ilk olarak
1902°de Sabatier ve Senderens adli iki Alman bilimadami tarafindan nikel
katalizorler varliginda hidrojenasyona ugratilmis CO’ten metan iretirken
kullanilmistir (Perry ve Green, 1997). Yine 1920’lerde Almanya’da bulunan Kaiser
Wilheim Enstitiisii'nde gorevli bilim adamlar1t Franz Fischer ve Hans Tropsch
tarafindan bu proses ayrintili olarak ele alinmis ve 1926 yilinda sentez gazindan
katalitik olarak petrol tiirevi sivi hidrokarbon {iretimi adi altinda patent altina
almmustir. FT prosesi; komiir rezervleri agisindan zengin Almanya’nin 6zellikle II.
Diinya Savag1 esnasindaki petrol ihtiyacini karsilamak amaciyla komiirden sentetik
stv1 yakit elde edilmek amaciyla kullanilmistir. II. Diinya Savasi esnasinda Japonya
da bu teknolojiden oldukg¢a yararlanmistir. 1944 itibariyle Almanya’nin 25 FT
tesisinden {irettigi sentetik yakit miktar1 124000 varil olarak belirlenmistir. Savas
sonrasinda Atas Operasyonu (Operation Paperclip) kapsaminda FT ¢aligmalarina
Amerika’da devam edilmistir. Giiney Afrika Cumhuriyeti'nde 1994 yilina kadar
yuriirliikte kalan Apartheid politikast nedeniyle diger iilkeler tarafindan uygulanan
ekonomik ambargo doneminde Sasol sirketi dogalgaz ve komiir rezervlerinden

yararlanarak FT prosesi ile lilkenin enerji ihtiyacini karsilamistir (Url-4).

Prosesin fizibilitesi biiylik 6lglide ham petrol fiyatlarina baghdir. Ancak gevresel ve
politik faktorlerde 6nemlidir. FT prosesi kanitlanmis bir teknoloji olmasina karsin
isletim ve bakim maliyetleri nedeniyle biiylik sermaye gerektirmektedir. Ayrica
gazlastirma sonucu olusan karbon monoksit ve hidrojen olduk¢a yogun enerji
igerigine sahiptir. Yine de petrol fiyatlar1 salinim yaptigi i¢in komiir, dogalgaz ya da
biyokiitleden sentetik yakit {iretmek geleneksel petrol iiretimiyle rekabet eder
seviyededir. Ileri teknoloji sirketleri alternatif yakitlara odaklaninca pek ¢ok petrol
sirketi de sentetik yakit {iretimine yonelebilir(Url-4).



3.2 FT ProsesindeReaksiyon Mekanizmasi ve Uriin Dagilim

FT prosesinde ana firiinleri parafinler, olefinler ve oksijenlenmis hidrokarbonlar
(alkol, aldehit, keton) lardir.FT reaksiyonlari Onemli Ol¢lide ekzotermiktir.
Reaksiyonun entalpisi, kullanilan CO molii basina -165 kJ’diir (AHrxn=-165 kJ/mol
CO). Yiiksek reaksiyon 1silarinin reaktorlerden etkili olarak uzaklastirilmasi
gereklidir. FT sentezinde gerceklesen baslica ana reaksiyonlar asagidaki gibi

Ozetlenmistir(Perry ve Green, 1997).

® Parafin olusumu: (2n+1)H, + nCO - CnHj,, + nH,O
e Olefin olusumu: 2,H, + nCO - C,H;, + nH,O
e Alkol olusumu: 2,H; +nCO - C,H,+OH + (n-1)H,O

Proseskosullart ve katalizor tipine bagli olarakFT sentezi esnasinda asagidaki

reaksiyonlardan biri veya bir kag¢1 gergeklesebilir:

Su-gaz doniisiim reaksiyonu: CO+H,0 < CO,+H; 3.1
Boudouard tepkimesi: 2CO->C) +CO; 3.2)
Karbon birikim reaksiyonu: H, + xCO - CH, + xH,0O (3.3)
Katalizor yiikseltgenme reaksiyonu: yH,O + xM = MOy + yH, 34

yCO; + xM 2> MOy + yCO 3.5)
Karbid olusum reaksiyonu: yC + xM=> M,C, (3.6)

Yukaridaki reaksiyonlarda M harfi katalitik metal elementini sembolize etmektedir
(Perry ve Green, 1997). Su gaz doniisiim reaksiyonu (SGD) fazladan hidrojen
iretilmesini saglayarak, H,/CO oraninin artmasini saglamaktadir. Fe katalizorlerin
SGD reaksiyonuaktivitesi yiiksektir. Co veya Ru katalizorlerin SGD aktivitesi diisiik

oldugundan bu reaksiyon genellikle ihmal edilebilmektedir.

Karbid mekanizmasi Sekil 3.1°de verilmektedir. Birinci adimda reaktanlar metal
ylizeyine adsorbe olmaktadir, ikinci adimda zincir reaksiyonlari baslamaktadir,
liclincli adimda zincir reaksiyonlar1 ile olusan hidrokarbon bilesiklerin molekiil
agirliklar1 artmaktadir, dordiincii adimda ise zincir sonlanarak olefin ve parafinler

olusmaktadir (Laan, van der, 1999).
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Sekil 3.1 : FT karbid mekanizmasi (Laan, van der, 1999).

En yaygin kabul géren mekanizma karbid mekanizmasi olmasina ragmen, Fischer
Tropsch reaksiyonu i¢in alternatif bir takim mekanizmalarda Onerilmistir, fakat
hi¢cbir mekanizma tam olarak kanitlanmis degildir (Laan, van der, 1999). Karbid
mekanizmasi, rutenyum, kobalt ve demir katalizorlerle sentez gazindan hidrokarbon
tiretiminde en fazla kabul géren mekanizmadir. Bu mekanizmaya gére monomer
metilendir (-CH;-). Mekanizmaya gore CO ve H, ayrisarak yiizeye adsorblanmakta
ve katalitik ylizey lizerinde —CHx olusmaktadir. Yiizey iizerinde oligomerizasyon
reaksiyonlart yoluyla zincir biiylimesi gergeklesir. Hidrojenin zincirden ayrilmasi ile
(dehidrojenasyon) olefin olusumu veya hidrojen/-CHj3’lin zincire eklenmesi ile
parafin olusumu {izerinden zincir sonlanir. FT reaksiyonu sirasinda olusan metilenin

varlig1 izotopik yontemler ile gosterilmistir (Laan, van der, 1999).

FT prosesiyle genis aralikta iiriinler olusur. Bu {irlinler arasinda olefinler, parafinler,
oksijenlesmis iiriinler (alkol, aldehit, asit keton) bulunabilmektedir. Uriin dagilimini
sicaklik, besleme gaz bilesimi, basing, katalizor tipi ve kullanilan promotorler gibi
pek ¢ok parametre etkilemektedir. Elde edilen liriinlere cesitli son islemler (ekstraktif
distilasyon,hidrojenle muamele, alkilasyon,izomerizasyon, reformlama,
hidroformilasyon, oligomerizasyon vb.) uygulanarak istenen iiriinlerin segiciligi
arttirtlabilir. FT reaksiyonunda ASF kinetigi benzin araligindaki hidrokarbonlarin en

fazla %48 oraninda olabilecegini gostermistir (Dry, 2002; Vosloo, 2001).
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Geleneksel FT katalizorleri ile hidrokarbon iiretimi; zincir biiylime ve
polimerizasyon kinetigine bagli olarak gerceklesir. Hidrokarbon {iretimini

tanimlayan esitlik Anderson Schulz Flory (ASF) esitligidir(Perry ve Green, 1997).

log (2) = n log a + log [£=] 3.7)

[~

Burada,W,= n karbon sayili iriinlerin agirlik fraksiyonunu,o = zincir biiylime
olasiligin1 gostermektedir. a; sicaklik, basinca ve katalizor kompozisyonuna baghdir.
Bunun yanisira zincir uzunlugu o’nin bir fonksiyonudur. a arttikca iirliniin ortalama
karbon sayisi da artar. o = 0 oldugunda sadece metan olusur. a; 1’e yaklastik¢a iiriin
olusumu vaksa dogru kayar. Sekil 3.2°de ¢esitli iirlinlerin agirlik fraksiyonlari zincir

biiylime parametresinin (o) fonksiyonu olarak goriilmektedir (Perry ve Green, 1997).
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Sekil 3.2 : FT prosesindeki iirtin dagilimi (Perry ve Green, 1997).

m ve n karbon sayili malzemelerin arasindaki agirlik fraksiyonu esitlik 3.2°deki gibi

tanimlanmaistir.
Win=m.o™" - (m-1).a™- (n+1).0"+ n.o™" (3.8)

Vaks iiriine hidrokraking ya da katalitik kraking gibi ileri rafinasyon islemleri
uygulanarak ek benzin ve dizel {iriin elde edilebilir. FT prosesiyle elde edilen ham
stv1 ve vaks iiriinlerinin kalitesinin gelistirilmesi i¢in geleneksel rafinasyon prosesleri

uygulanabilir. Bu prosesler; vaks hidrokrakingleme, distilat hidromuamele, katalitik
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reforming, nafta hidromuamele, alkilasyon ve izomerizasyon gibi islemlerdir. FT
sentez yakiti siilfiir icermemesi ve diisiik aromatikligi sayesinde yiiksek kalitelidir.
Genisg bir iiriin skalasina sahip olan FT {iriinlerinin bulunduklar1 karbon numara

araliklar1 Cizelge 3.1°de sunulmustur (Laan, van der, 1999).

Cizelge 3.1: Yakatlar ve karbon araliklari.

Yakat Diger ad1 Karbon aralig

Yakit gazi - Ci-C,

LPG Sivilagtirtlmis petrol gazi Cs-Cy

Benzin - Cs-Cy2
Nafta - Cs-Ci2
Kerosen Jet yakiti C11-Cy3
Dizel Fuel oil C13-C17
Orta distilat Hafif gaz yagi Ci0-Coo
Yumusak vaks - Ci9-Cy3
Orta sertlikte vaks - Cp4-Css
Sert vaks - Cas+

Dizel iiriin iistlin yanma ozelliklerine, diisiik emisyonlara, yiiksek setan sayisina
sahiptir. Bu nedenle FT yakit1 normal yakittan daha niteliklidir.Choi ve dig., (1996)
FT benzin ve FT dizelyakitlarin fiyatlarinin sirasiyla 10.07 $/varil (0.24 $/galon) ve
7.19 $/varil (0.17 $/galon) oldugunu ileri siirmiisler ve bunlarin ham petrolden elde

edilen yakitlara oranla oldukga yiiksek oldugunu belirtmislerdir.

3.3 Fischer Tropsch Reaktorleri ve Calisma Kosullar

Diinyanin en biiylik basinghi kaplar1t FT reaktorleridir. FT reaktorlerinin tarihsel
stirecine baktigimizda pek cok farkli tipte reaktor gelistirildigini gérmekteyiz. Erken
doneme baktigimizda 80 wvaril/glin kapasiteye sahip Rheinpreuflen reaktorleri
goriilmektedir. Giiniimiizde ise minimum kapasite olarak artik 10 -20 bin varil/giin
gibi rakamlardan bahsedilmektedir. 1940-1950 aras1 dénemde ilk basta atmosferik
basingta sabit yatakli reaktorlerle ise baslanmis, sonrasinda yine atmosferik basingta
kabarcikli kolon reaktdrleri ile calisilmis ve daha sonra orta biiyiikliikte basinglarda

calisan biiyiik bir pilot tesis devreye alinmustir.

Fischer ve arkadaglar1 bulama¢ fazinda iiretim konusunda o&zellikle sicaklik
kontroliinii saglamada basariliydilar, fakat kullandiklar1 katalizorlerle ulastiklar
reaksiyon hiz1 ticari anlamda firetim i¢in oldukc¢a diisiiktii. Erken dénem FT

reaktdrleri biliylik oranda doniisiim elde etmede etkin degillerdi ve oldukca diisiik
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iiretim kapasitesine sahiplerdi (15 varil/giin). Nispeten diisiik basing ve sicakliklarda
calisilmasiyla iliskili olarak olusan diislik gaz hizlarinda, yataktan sogutma yiizeyine
olan 1s1 transferi oldukga yavastir ve daha biiyiik sogutma alan1 gerektiriyordu bu da

daha biiyiik 6l¢eklerde uygulamalar i¢in ciddi bir engel olusturmaktaydi.

FT reaktorleri proses tiplerine ve dolayisiyla c¢alisilan kosullara gore farkl
tasarimlara sahiptirler. FT reaktorleri en basta yliksek sicaklik ya da diisiik sicaklik
kosullaria gore bir ayrima girmektedir. Bunlar diisiik sicaklik ve yiiksek sicaklikli

FT prosesleridir.

Diisiik sicaklikli FT (DSFT) prosesinde sicaklik araligr 180-250°C’dir. Bu proses;
parafin ve uzun zincirli hidrokarbonlarin iiretimi i¢in uygundur. Bu prosese uygun

reaktor tipleri iseCoklu Tiiplii Sabit Yatakli Reaktér (ARGE), Bulamag Tipi (Slurry)

Reaktoriidiir.

Geleneksel teknoloji ileri Teknoloji
yitksek f_“\"‘}ﬁ Synthol — 7 dleri
sicaklikh =1 Inl Synthol
proses Il
(350°C) i ”
benzing : _”'
olefin T

i i
a)——
diisiik /
sicakhkh )q Arge E:u!amag”
. tipi reaktor
proses /
(250°C) 1 (Sabit (Ug fazh
Ez::'ﬂl;lilpi kabarcikli
vaksi reaktor) kolon)
dizel =
(c) ‘"-r:

Sekil 3.3 : Ticari  Olgekte  siklikla  kullanmilan  reaktorler:a)  Synthol
dolasimliakiskan yatak reaktorii, (b) Ileri Synthol sabit akiskan
yatakli reaktor, ¢) Coklu tiiplii sabit yatakli reaktor ve (d) Bulamag

tipi kabarciklikolon reaktorti.

14



Yiiksek sicaklikli FT (YSFT) prosesi 300-350°C araliginda gergeklesir. Bu aralikta
katalizorler daha aktiftir. Kisa zincirli hidrokarbonlarin ve olefinlerin {iretimi i¢in
daha uygundur. Dolasimli Akiskan Yatak Reaktorii (DAY) ve Habbeli Akigskan
Yatak Reaktorii (HAY) bu proses icin uygun reaktorlerdir. YSFT ve DSFT
reaktorleri Sekil 3.3’te gosterilmistir (Steynberg ve dig., 2004).

DSFT reaktorlerinde sivi vaks iirlin olarak agir hidrokarbonlar olugsmaktadir. Hem
cOktiirilmiis demir katalizorler hem de destekli kobalt katalizorler DSFT
reaktdrlerinde kullanilabilir (Steynberg ve dig., 2004).

Sekil 3.4’te verilen Coklu Tiiplii Sabit Yatakli Reaktér (ARGE)ilk tasarim olup
binlerce katalizor tiipli kaynayan su kazaninin igine yerlestirilerek tasarlanmistir.
Yiiksek sicaklik gradyeni ve basing farkina sahiptir. Operasyon basinct 20 - 30 bar
araligindadir. Atik katalizorii sistemden uzaklastirmak zordur. Oldukga maliyetli ve
agir konstrilksiyona sahip bir tasarima sahiptir. Coktiiriilmiis demir katalizorler
kullanilir. Is1 transferini arttirmak i¢in; dar tiipler, yiiksek lineer gaz hizlar, tiirbiilent

akis, gaz ve siv1 geri besleme, lineer hiz artisina ihtiya¢ duyulmaktadir.

Sentez gaz girisi

W

/ Katalizdr
thpleri

Uriin gazi cikas

Vaks cikisi

Sekil 3.4 : Coklu Tiiplii Sabit Yatakli Reaktor (AR-GE).

Synthol reaktdrii de SASOL tarafindan yiiksek sicakliklar igin gelistirilmistir.
Yiiksek sicakliklarda operasyon, sivi fazda sentez i¢in uygundur. Aksi takdirde sabit

yatakli reaktorlerde sicakllk homojen dagilmamakta ve sicak noktalar
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olusmaktadir.Diger avantajlar ise; gaz sirkiilasyonu i¢in daha az enerji gereksinimi,
daha az katalizor yipranmasiile isletme ve bakim kolayligidir. Bu avantajlar

sayesinde sermaye ve isletim maliyeti daha diistiktiir.

Synthol reaktoriinde demir bazli katalizorler kullanildiginda yiiksek olefin igerikli
diisiik kaynama noktali oldukga kaliteli benzin tiirli iirtinler elde edilebilmektedir.
Olefin iirlinler kolaylikla benzine oligomerize edilebilir. Sabit yatakli reaktorlerde
diisiik operasyon kosullarinda daha cok parafinik ve diiz zincirli {iriin elde
edilir.Se¢icilikler istenen {iriiniin zincir biiylime parametresine bagli olarak

ayarlanabilir.

Distan sogutmali reaktorlerde {iretilen 1simin uzaklastirilmasi iginoldukga biiyiik
miktarda geri besleme akisina ihtiya¢ duyulmaktadir. Bu tip reaktorlerle biiyiik
Olgekte calisildiginda gaz veya sivi sirkiildsyonu icin oldukca yiiksek enerji
tiketimine ve yiiksek oranda basing diisiislerine sebep olur. Sabit yatakli tiip
reaktorii, akiskan yatakli ve slurry reaktorii iyi sicaklik kontroliine sahiptir.ilk
kurulan tesisler tiip ya da tepsi tipi sabit yatakli reaktorleri kullanmiglardir. Daha
sonra Giiney Afrika’daki SASOL sirketi, akiskan yatakli ve bulamag tipi reaktorleri

kullanima almislardir.

Sabit yatakli reaktérde FT prosesi i¢in katalizor boyutu ve seklinin se¢imi konusunda
basing diislisii ve 1s1 transfer parametreleri yani sira parcaciklar arasi diflizyon 6nemli
rol oynamaktadir. Dis kiitle transfer etkilerini saf dis1 birakan gézenekli demir ve
kobalt katalizorlerle yapilan c¢alismalar diflizyonun sinirlandigini gostermistir. Bu
sinirlamanin makul 6l¢iide oldugu ve pargacik i¢i kiitle transferi konusunda reaktan
ve Uriin molekiillerinin sivi dolgulu goézenekler icinden gegerkenki difilizyonu
belirleyici rol oynar. Klasik FT katalizorleriyle yapilan bilindik kimyasal aktiviteler
parcacik ici difiizyon konusunda 0,5 mm’den biiyiik yaricapli pargaciklar i¢in 6nemli
rol oynar. Basing diisiisii ve 1s1 transferi durumlara ek olarak pargaciklar arasi
difiizyon da sabit yataklt FT prosesinde parcacik boyutu ve seklinin se¢iminde

onemli bir parametredir.

Akiskan yatakli reaktorler iki fazli (kati-gaz) YSFT reaktorleri ve ii¢ fazli (kati, sivi,
gaz) DSFT reaktorleri olarak ayrilmaktadirlar. Eger hedef uzun zincirli vaks {iriin
elde etmekse DSFT reaktor tiplerinden ¢oklu tiiplii sabit yatakli ya da ii¢ fazh
akigkan yatakli bulamag tipi reaktor kullanilmaktadir. Bu reaktorler Sekil 3.3’te
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verilmistir. YSFT proseslerinde alkenler ve diiz zincirli yakitlar ana tirtinlerdir ve iki
fazli akiskan yatakli sistemler kullanilmaktadir (Steynberg ve dig., 2004). Gaz - kat1
faz akigkan yatak reaktorlerde uygulanan ticari FT proseslere uygun c¢alisma

parametreleri Cizelge 3.2°de verilmektedir.

Cizelge 3.2: Gaz - kati faz akiskan yatak reaktorlerde uygulanan ticari

FTproseslerinin karsilastirilmasi (f=0.71).

Proses Hydrocol Synthol
T/eC] 300-350 300-350
P/[Bar] 18-30 20-30
Gegis basina doniisiim 0,38 0,28
Zincir biiylime olasilig 0,68 0,67

YSFT reaktérleri siklikla ticari proseslerde tercih edilirler. Ornegin Giiney Afrika
Mossel Bay’daki diinyanin en biiylik GTL tesisinde dolasimli akiskan yatak tipi
reaktorler kullanilmaktadir. Yine Giiney Afrika’da Secunda bdolgesinde yer alan
diinyanin en biiyiik komiirden sentetik yakit iiretim tesisi bulunmaktadir ve burada

Sasol Ileri Synthol reaktérii tercih edilmektedir (Steynberg ve dig, 2004). Dolagimli

akiskan yatak reaktor Sekil 3.5’te goriilmektedir.

|—~ Uriin gazlan

Taze Katalizér —— ' 'l ' "_"]"ﬂ}‘ Buhar

]

U]
“I' FT Reaktsrii

= Buhar

Toplam
besleme
Kaynar besleme
suyu

-

Sekil 3.5 : Dolagimli akigkan yatak reaktor.
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FT reaksiyonu olduk¢a ekzotermik oldugundan fazla 1sinin ortamdan uzaklastirilmasi
kritik bir oneme sahiptir.Olusan CH,’nin molbasina ortalama 1sis1 45 kJ’diir
(Anderson, 1956). Yiiksek sicakliklar metan olusumunu arttirir ve katalizoriin
koklagsmasina ve sinterlesmesine ve boylelikle deaktivasyonuna sebep olur.YSFT de
genellikle yiiksek sicakliklar karbon birikimiyle sonuglanir (Steynberg ve dig.,
2004).

Bulamag tipi reaktdr Kolbel tarafindan 1950’lerde tasarlanmuistir. Ug fazlh
operasyonlar ve diisiik sicaklikta calisma igin oldukc¢a uygundur. Vaks seciciligi
yiiksek, metan seciciligi diistiktiir. Vaks ve katalizorlerin ayrilmasi zordur.
Coktiiriilmiis demir katalizor kullanilir ve kullanilan katalizér boyutu kiigtiktiir.
Birim katalizér basina aktivite 1iyi olup giinlik 20,000 varilgibi yiiksek
kapasitelerdetiretime olanak saglamaktadir.Diger tiplere gore avantajilari; iyi sicaklik
kontrolii, diigiikk sicaklik gradyeni (izotermal sicaklik), diisiik katalizoér erozyonu,
diisiik katalizor yiikiiyle ¢aligabilme, Arge reaktoriinden %75 daha diisiik maliyet ve
kolay katalizor ylikleme seklindedir. Sekil 3.6’da bulamag tipi reaktor goriilmektedir.

Gaz (riin
cikisi

Bulamag
Tipi

Buhar L ELELE Vaks gikisi

=N

Sogutma
suyu

Sentez gaz
girisi

Sekil 3.6 : Bulamag tipi reaktor.
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FT reaktdrlerinin tarihsel gelisimini inceledigimizde ikinci Diinya Savasi sonrasi
donemde caligmalarin biiyiik Olgekte uygulamayr arttirmaya yonelik oldugunu

goriilmektedir. Bu ¢alismalardan baglicalart;

1) Erken donem FT prosesleri arasinda yer alan “Mittedruck Synthese”
prosesinde maksimum doniisiim elde edilmeye calisilirken ilerleyen donemde orta
dereceli doniisiim elde edilen ¢oklu tiiplii reaktorler gelistirilmistir. Bu tip reaktorler
Lurgi GmBH ve Ruhrchemie A.G. tarafindan gelistirilen “Arge Hochlast Synthese”
olarak adi gecen proseste kullanilmigtir ve 400 varil/giin (yaklasik 50 ton) kapasiteye
sahiptir. Bu tip reaktorler daha Onceki ticari sabit yatakli reaktorlerle kiyaslandiginda
25 kat yiiksek iiretim kapasitesine sahiptir. Bu durum ytiksek basing, sicakliklarda ve
reaksiyon hizlarinda ¢alismanin ve ayrica yliksek gaz hizlarinda ¢alisirken daha etkin
1s1 giderimi saglamanin sonucudur. Bu Arge prosesine dayanilarak 1950’lilerde
Giliney Afrika’nin Sasolburg eyaletinde yer alan Sasol sirketi tarafindan ticari bir

tesis kurulmustur.

2) Diger bir reaktor tiirii olan bulamac tipi reaktdrde ise kabarcikli bir kolon
icerisinden gecirilen sentez gazi kolon igerisinde askida bulunan ince katalizor
parcaciklar igeren bulamag i¢inden gegirilir. Rheinpreusen AG ve Koppers GmbH
tarafindan 1950’lerde gerceklestirilen proseste reaksiyon 1sist bulamag igerisine
daldirilan sogutma cubuklariyla giderilir. Arge c¢alismalart yar1 ticari tipte
reaktdrlerle devam etmistir. 0.1 m/s gaz hizlarinda diisiik H,/CO oranlarinda agik
devre moda c¢alisildigt durumlarda CO doniisiimiiniin bu reaktorlerde %90’lara

ulastig1 goriilmustiir.

3) Ug¢ fazh akiskan yatak reaktdriinde biiyiik pargacik boyutlu (8-12 mesh)
katalizorlerle doldurularak calisilmistir. Petrol ve gaz birlikte {istten yiiksek hizla
beslenmektedir. Bu nedenle yag dolasimli proses olarak da adlandirilmaktadir.
Proses gelistirme ¢aligsmalar1 3.2 m uzunluklu ve 7.5 cm capinda bir pilot 6lgek
reaktdriinde yiiriitiilmiis ve glinde 3 galon iirlin elde edilmistir. Ayrica 20 cm ¢apinda

2.4 m uzunluklu bir bagka reaktdrde ¢aligilmis ve giinde 1 galon iirlin elde edilmistir.

4) Kabarcikli rejimde ¢alisan akigskan yatakli reaktorler dogalgazdan benzin iireten
Hydrocol prosesinde de kullanilmaktadir (Keith, 1946). Reaksiyonda ortaya ¢ikan
fazla 1s1 yatak icerisindeki daldirilan ve i¢i su ile dolu olan dik sogutma tiipii

demetiyle uzaklastirilir. Brownsville, TX’te bulunan endiistriyel tesis Carthage
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Hydrocol prosesiyle calisan yillik 180000 ton kapasiteli 4 m ¢apli ve 18 m uzunluklu
bir reaktor icermektedir. Teknik ve ekonomik sorunlar nedeniyle tesis 1956’da

calismay1 durdurmustur.

5) 40-150 mikron capli katalizorler iceren dolasimli akigkan yatak sistemde
katalizorler 1-2 m/s lik yiiksek hizda besleyicili reaktor boyunca siiriiklenmektedir.
Atiktan ayrilan katalizorler reaktor girisine siklonlarla dondiiriilmektedir.
Besleyicinin {izerindeki iki sogutma bolgesi reaksiyon 1sisin1 uzaklastirmak amaciyla
kullanilmaktadir. Kellogg sirketi tarafindan Synthol prosesi adiyla gelistirilen proses
daha sonra Sasol tarafindan da ilerletilerek ticari 6l¢cege taginmistir (Garrett, 1960).
Giliney Afrika Sasolburg’da 1955°te isletime baglanan tesiste 2.3 ¢apinda ve 46 m
uzunluklu giinliik 1500 varil iretime sahip Synthol reaktorleri ile calisiimuistir.

Sonrasinda reaktorlerde boyut biiyiitiilerek giinliik 6500 varillik tiretime ¢ikilmistir.

Son 20 yilda dogalgaz doniistiiriildigli proseslerin yer aldigi ticari olarak biiyiik
kapasiteli reaktorlerin gelistirilmesine yonelik c¢alismalar artmistir. Bu amagcla

asagidaki reaktor tipleri ve prosesler gelistirilmistir.

1) Sentez gazini agir ve vaksh liriinlere doniistiiren Shell Orta Distilat Sentezi
coklu tiiplii reaktorlerde uygulanmigtir (Eilers ve dig., 1990; Sie ve dig., 1991). Bu
proses ve bu tip reaktorler ilk olarak 1993’te Malezya’nin Bintulu kentinde kurulan
bir tesiste uygulanmistir. Burada dogalgaz kullanilarak yilda 470000 ton sentetik
hidrokarbon iiretimi gerceklesmistir. Ozel olarak gelistirilmis katalizér ve reaktor
tasarimiyla giinde 3000 varillik iiretim saglanmistir. Bu da Arge prosesiyle ¢oklu tiip

reaktor kullanilarak elde edilen degerden oldukga biiytiktiir.

2) Sabit akiskan yatakli reaktorde uygulanan Synthol prosesi Sasol tarafindan
gelistirilmis ve ilk ticari Olgekteki reaktor 1989°da Sasolburg’da calistirilmaya
baslanmigtir. Bu tip reaktorler baloncuk rejiminde c¢alisan Hydrocol reaktorleri
gibidir. Sogutma tiipleriyle ig¢ten sogutulur. Bu tip reaktorler Synthol prosesinin
uygulandigi bir diger tip reaktdr olan dolasimli akigskan yatak tip reaktére gore daha

avantajlidir.

3) Exxon’un ileri gaz teknolojileri boliimi tarafindan 1990°da gelistirilen igten
sogutmali bulamag reaktorii 1,2 m capinda 21 m yiiksekligindedir. Bu reaktdrler

giinde 200 varil liretim yapilmstir.
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4) Arge prosesinin uygulandigi sabit yatakli ¢ok tiiplii reaktorlere ek olarak
Sasol tarafindan igten sogutmali bulamag tipi reaktor gelistirilmistir (Jager ve dig.,
1993; Jager ve dig, 1995). 1993°te gelistirilen reaktdriin boyu 22 m, ¢apt Sm olup
giinde 2500 varillik tretim kapasitesine sahipti. Sasol Bulama¢ Tipi Reaktor

teknolojisiyle tiretim kapasitesi giinde 10000 varil olan bir tesis kurmak istemektedir.

Secunda’da yer alan en biiyiik Sasol ileri Synthol reaktdriiniin giinliik kapasitesi
yine 20000 varildir. Aym bélgede 4 adet Sasol Ileri Synthol reaktérii ile yine giinliik
11000 varillik kapasitede 5 adet reaktdr yer almaktadir. Secunda’da yer alan CFB
Synthol reaktorlerinin kapasitesi Sasolbourg’dakilerden 3 kat daha biiyiiktiir. Giiney
Afrika Mossel Bay’da GTL operasyonlar i¢in kullanilan 3 adet dolagimli akiskan
yatak reaktorii yer almaktadir.Sasolburg’taki tesis tasarimi ticarilestikten sonra
demonstrasyon Olc¢ekli bulamag faz reaktorii 1953 °te isletilmeye baslandi. Shell, Gulf
Oil tarafindan 1985 yilinda patentlenen kobalt katalizorlerle calisan bulamag faz
sisteminin diislinsel Ozliikk haklarini elde etmek i¢in Bintulu’daki tesis i¢in bir
bulama¢ fazi reaktérii kullanimini oldukga riskli bulmustur. 1950’lerden Shell
tesisinin ticarilestigi 1993’e¢ uzanan donemde FT teknolojisinin tarihi Sasol’un
tarihidir. Sasol ilk FT fdrtinlerini 1955’te YSFT ve DSFT demir katalizor
teknolojisini kullanarak saglamistir. Sasol’lin tarihine baktigimizda Giiney Afrikal
maden sirketi Anglovaal 1930’larin basinda Ingiliz Burmah Sirketiyle birleserek
Satmar sirketi adin1 almistir. Asil amaglart Ermelo bolgesindeki bitiimlii sistleri
cikartip igletmektir. Ayrica FT teknolojisini de hi¢ vakit kaybetmeden uygulamaya
baslamiglardir. Satmar ¢alisanlar1 daha sonra 1947°de ¢ikan Giiney Afrikali siv1 yakit
ve petrol yasasi akabinde komiirden petrol elde edimi i¢in ayn1 y1l denizasir1 lilkelere

gitmislerdir.

1955°ten giliniimiize gelinen siiregte ilk olarak Ruhrchemie ve Lurgi sirketleri ARGE
prosesiyle adlarin1 duyurarak Sasol’li kurmuslardir. 1993’te modern olarak destekli
kobalt katalizorler ve ileri sabit yatak reaktorii tasarim Ozellikleri Shell tarafindan
Bintulu, Malaysia’daki ticari GTL olanaklarint degerlendirmede kullanilmigtir. Sasol
ve Phillips Petrol sirketi ile Quatar General Petrol Sirketi isbirligiyle 2002’de Quatar
dogalgaz rezervlerinden Sasol Bulamag¢ Tipi Reaktor teknolojisi kullanilarak giinde
20000 varil distilat ve nafta {iretimi yapan tesis kurulmustur. Bu anlamda Giiney
Afrika’da Sasol sirketi FT teknolojisinin diinya capindaki ilerleyisini, gelisimini

belirleyen en 6nemli kuruluglardandir.
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4. FISCHER TROPSCH KATALIZORLERI

Gilintimiizde FT teknolojisinde en 6nemli nokta hi¢ siiphesiz katalizor gelistirme
konusudur. Istenen {iriin segiciligine ulasmada Kkatalizér secimi kilit rol
oynamaktadir. Bir FT katalizoriinlin asagida sayilan ii¢ Ozelligi saglamasi gerekir

(Thomas, 1996):

e 200 °C’nin {izerindeki sicakliklarda adsorbe olmus CO’in ayrilmasin

saglamak.

e Metal ylizeyine CO’in dissosiye olarak adsorblanmasiyla olusan metal-

karbon ve metal-oksijen bag kuvvetlerinin dogru dengede olmasi.

e Metal yiizeyindeki  metal-karbon ve  metal-oksijen  yapilarinin

hidrojenasyonunu kolaylastirmasi.

Katalizorler kullanilan aktif metale, destek malzemesine ve sekillerine gore pek ¢ok
farklr alt grupta siniflandirilabilir. Literatiire baktigimizda metal bazli katalizorlerle
baslayan katalizor iiretim siirecinin farkli destek malzemeler ve promotor ilaveleri ile
gelistigi goriilmektedir. Calisilan reaktore ve Olcege gore farkli yapi ve sekilde

tiretilen katalizorler caligma kosullarina gore de farkli performanslar gostermektedir.

4.1 Katalizor Tipleri

Genel olarak literatiirde FT katalizorleri; kullanilan aktif metal, promotor,destek
malzemesi ve sentez sekillerine bagli olarak simiflandirilmaktadir. Bu bolim
kapsaminda metal esasli katalizorler, promotdrlii katalizorler, zeolit destekli
katalizorler, kapsiil katalizorler,hibrit katalizorlerden ve katalizér {iretim

yontemlerinden bahsedilmektedir.

4.1.1 Metal esash katalizorler

FTS icinaktif metal secimi; maliyet, sentez gaz kaynagt ve hazirlanmasi,
tiretilmesiistenen hidrokarbonlarin 6zellesmis fraksiyonu gibi pek ¢ok parametreye

dayanmaktadir. Basta demir (Fe), kobalt (Co), rutenyum (Ru) olmak {iizere pek ¢ok
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metal FTS i¢in katalizérolarak kullanilabilir. Bir FT katalizériinde reaksiyonun asil

gerceklestigi yer aktif metalin kristalleridir.

Literatiirde VII. grup gecis metallerinin (Ru, Fe, Ni, Co, Rh, Pd, Pt) oksitleri iyi
hidrojenasyon katalizorleri olarak yer almaktadir.Platin (Pt) grubu metaller (Pt, Pd,
Ru, vb.), FTS’de Ni, Co ve Fe’ye kiyasla daha aktif olmalarmma karsin maliyeti
yiiksek ve rezervleri az oldugundan tedarigi ve buna bagli olarak da biiyiik 6lgekli
uygulamalarda kullanimlar1 bir hayli giictlir. Rutenyum (Ru), yiiksek sicakliklarda
metanasyon reaksiyonu gerceklestirirken diisiikk sicakliklarda diisiik polietilen
araliginda biiyiik miktarda vaks iiretir (Pinchler, 1952; Schulz, 1977). Basing arttikca
aktivite yiikselir ve olusan vaks miktar1 yiikselir (Schulz, 1977). Uretilen vakslar;
oksijenat ve parafin igermez. Diisiik doniisiim yiizdelerinde hafif {iriinler olefin ve
oksijenat icerir (Dry, 1981). Gecis metallerinden Rodyum (Rh) ve Osmiyum (Os) FT
aktivitesini diizenler. Rh katalizorleri biiyiik oranda oksijenat iceren FT yakit1 liretir

(Pinchler, 1952).

Molibden (Mo), saflastirma adimlarina gerek duyulmaksizin siilfiirlii bilesikler iceren
sentez gaziyla FTS yapilmasina olanak saglamistir (Schulz ve dig., 1967). Yine de
Mo metali siilfiirsiiz sentez gaziyla daha yiiksek aktivite gosterir. Siilfiirsiiz yapilan
calismalarda Mo’nin aktivitesi demir katalizorlerle kiyaslandiginda daha distiktiir.
Mo katalizoriiyle yapilan calismalarda makul doniistimler elde etmek igin 400°C
sicaklikta calisilmasi  gerekmektedir (Dry, 1981). Metan seciciliginin Mo
katalizorleriyle %90 civarinda oldugu goriilmiistiir. Promotor eklenmesi durumunda
ise metan segiciligi %50’lere gerilemistir. Krom (Cr) bazl katalizorlerin aktivitesi ise
Mo’den bile diisiiktiir. Mo katalizorler kullanilarak siilfiir bilesenleri iceren sentez
gaz1 siv1 yakita doniistiiriilebilir ve bu yakit alt akim {nitelerinde siilfiirden
arindirilarak kullanilir. Boylece siilfiire dayanikli FT katalizorii gelistirmeye gerek

kalmaz (Steynberg, 2004).

Nikel (Ni)’nin metan segiciligi ¢ok yiiksektir. Fischer ve Pinchler orta basinglarda
Ni, Co, Fe ve Ru katalizorlerle ¢aligmiglar ve sonug olarak Ni karbonil olusturdugu
icin Co ve Ru’un daha uygun oldugu kanaatine varmislar, demirin SGD aktivitesinin
yiksek oldugu ve Ru’un 200°C altinda en 1iyi katalizér oldugu sonucuna

ulagsmiglardir (Steynberg, 2004).
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Martinez ve dig.(2005) yaptiklar1 ¢alismada; Ga ve Pd’u ZSMS5 destegiyle birlikte
kullanmiglardir. Calismada Ga’lu katalizériin aromatiklerin olusumunu arttirdigi
goriilmiistiir. Fakat kok olusumuna sebep olan dehidrojenasyon reaksiyonlar1 zeolitin
deaktivasyon hizini arttirir. Pd katilmasi ise kristal boyutunu diistirerek katalizor
Oomriini  arttirir. Guan ve dig., (1996) Ga igerikli ZSMS5 destekli Fe/MnO
katalizorilinii test etmisler, ilk 22 saatte CO doniistimii %80’den %9’lara diigmiistiir.
Aymi calismada Ga’suz katalizérde ise zeolitin deaktivasyon hiz1 diisiik ve
aromatiklerin olusumu daha az olmustur. Bu calismada ayrica ZSMS5 ilavesiyle
birincil a-olefinlerin ikincil reaksiyonlari gerceklestirilmistir. Gergeklestirilmis bu

reaksiyonlar sonucunda da aromatik ve dallanmis alkanlarin olusmasini saglanmistir.

Kang ve dig, (2009) yaptiklar1 ¢alismada vurguladiklar1 gibi Co ve Fe bazh
katalizorler ticari Olgek i¢in olduk¢a uygun katalizérlerdir. Co katalizdrler uzun
katalitik dmre sahip, diisiik basinglarda yiiksek aktiviteye sahip, dogalgazdan iiretilen
sentez gazi kullanimina uygundur. Kobalt katalizorlerin SGD aktivitesi diisiik olmasi
ve dizel araliginda hidrokarbon olusumuna uygunlugu sebebiyle tercih
edilebilmektedir. Kobalt-zeolit hibrit katalizorlerinde istenen reaksiyonlarin elde
edilebilmesi igin proses sicakliginin 573K’den yiiksek olmalidir. Fakat bu
sicakliklarda kobalt bazli bifonksiyonel katalizorler yiliksek metan segiciligi
vermektedir (Ngamcharussrivichai, 2007). Ayni sicakliktaki demir katalizorlerin

metan se¢iciligi ise daha diistiktiir.

Demir katalizorler kobalt katalizorlere nazaran daha ucuz, daha yiikksek SGD
aktivitesine sahip, olefin seciciligi yiiksek, komiirden elde edilen diisiik H,/CO (0.5-
1.3) oranli sentez gazi kullanimina uygundur. Her iki katalizor tipini karsilagtirmak
acisindan Martinez ve dig., (2007)’nin yaptiklar1 calismaya baktigimizda 350°C
civarinda Fe katalizorler varliginda gerceklesen proseste ana iirlin olarak birincil
petrokimyasal iiriin olan nafta ve a-olefinler elde edilmistir.Yine aym ¢alismada Co
bazli katalizorler 210-250°C’de sicaklik araliginda test edilmis ve bir upgrading
(agir hidrokarbonlar1 parcalama ve vaks parcalama islemleri) islemi sonrasi, ana
tiriinler; birincil dizel (setan sayis1 70 den yiiksek ve kiikiirt veya diger aromatikleri
icermeyen), Ozel kaydiricilar ve gidaya uyumlu parafinler elde edilmistir. Demir
katalizorlere ZSMS ilavesi ise demirin olusturdugu birincil olefinlerin zeolit destek

sayesinde oligomere olup benzin fazina ¢ekilmesini saglamaktadir.
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4.1.2 Katkih (Promotorlii)katalizorler

Alkali metal iyonlar (1A grubu; Na, K, Li vb.), soy metaller (8A grubu;) ve gegis
metalleri (B grubu metalleri; Cu, Zn) promoter olarak kullanilmaktadir. Aktif ve
mekanik giici kuvvetli FT katalizorleri elde etmek i¢in demir katalizorlerini
promotorlerle desteklemek gerekmektedir (van Steen, 2008). Eklenen promotorler,
Ozellikle ticari anlamda kullanilan demir kataliz6rlerinin istenilen secicilige
ulagilmasinda fayda saglamaktadir. Demir katalizoriiniin bazikligini, i¢indeki alkali
miktar1 ve diger maddelerle olan etkilesimleri belirler. Katalizore eklenecek
promotdriin  miktar1  yapistirictya, destekleyiciye ve katalizordeki  diger
komponentlere bagl olacagindan her katalizore gore degisir (Steynberg, 2004; van
Steen, 2008). Segilen promotodriin ya da promotdrlerin katalizore asir1 yiiklenmest,
promotdr metalinin katalizoriin aktif ylizeyini tikayip bloke etmesinden dolayi,
katalizor aktivitesinde diigmeye sebep olacaktir (van Steen, 2008).Promotorlerin
se¢imi ve miktar1 metan segiciliginin azaltilmasi ve istenilen olefin, oksijenat ve agir
hidrokarbon seg¢iciliginin arttirilabilmesi i¢in gereklidir. Ancak ¢ok yiiksek
miktarlardaki promotor yiiklemeleri katalizor aktivitesini diistirmektedir (Steynberg,

2004).

Demir katalizérlerde yapisal promotor olarak Al,Os veya MgO kullanilir.Kimyasal
promotor olarak ise potasyum, kobalt vb. kullanilir. Potasyum metali isekuvvetli
bazikligi sayesinde CO kemisorpsiyonunu arttirir, H, kemisorpsiyonunu azaltir.
Potasyum sahip oldugu elektronlar1 demire verir, demirdeki elektronlar da CO
tarafindan daha rahat alinir. Bdylelikle CO kemisorpsiyonu kolaylasir (Kolbel,
1960). Potasyumun net etkisi Fe-C bagim kuvvetlendirmek, Fe-H ve C-O bagim
zayif tutmaktir (Dry ve dig.,1969). Reaktanlarin (CO+H,) aktif kisimlar tarafindan
daha iyi adsorbe edilmesini saglar (Yang ve dig.,2004). Demir katalizorlere
potasyum promotor ilave edildiginde genellikle CO ayrismasi ve hidrokarbon zincir
bliylimesi gozlenmektedir. Olefin/parafin oram1 artarken, metan seg¢iciligi
azalmaktadir (King ve Peri, 1982; Yang ve dig.,2004). Yiiksek molekiil agirlikli
hidrokarbonlar olusur. Potasyum igerigi arttikca CO doniisiimii de artar; fakat CO,
secgiciligi  siirekli olarak artmaya baslaymca CO doniisiimiinde azalma

gozlenmektedir (Yangve Oblad, 1978).

Potasyum oksit, yiizeyde adsorbe olan karbon bilesiklerinin hidrojenasyon egilimini

azaltarak, hidrokarbon zincirlerinin daha uzun olmasini saglar. Elde edilen iirliniin
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molekiil agirhig artar ve olefinik igerigi daha yiiksek olur. SGD reaksiyonunun

aktivitesini arttirir (Steynberg, 2004).

Demir katalizorlerde kobalt da basarili  bir sekilde promotdr olarak
kullanilabilmektedir. Kobalt, potasyumdan daha etkin olarak Fischer Tropsch
reaksiyonunun hizini arttirir, ancak su - gaz doniisiim reaksiyonunun hizim azaltir.
Kobalt ayn1 zamanda, demirin indirgenmesinin kolaylastirir ve ortalama molekiil
agirh@in yiikseltir (Steynberg, 2004). Cizelge 4.1°de katalizorlere promotor ilavesi

olarak kullanilan baz1 elementlerin yaptig1 etkiler 6zetlenmistir.

Cizelge 4.1: Demir bazl katalizorlere promotorlerin etkisi.

Promotor Islevi

1)FT ve SGD aktivitesini arttirir.

2)CH4 segiciligini azaltir, Cs; hidrokarbonlarin segiciligini
arttirir.

3)C,-Cs hidrokarbonlart igerisindeki olefin/parafin oranini
arttirir.

I)Fe’nin  karbiirlenme ve indirgenmesini kolaylastirarak
aktiviteyi arttirir.

2)Bazikligi arttirarak, agir hidrokarbonlarin segiciligini ve hafif
hidrokarbonlarin icerisindeki olefin fraksiyonunu ytikseltir.
1)Hafif olefinlere se¢icilikleri diistiktir.

Mn 2)Stabil bir etki gostermelerine karsin doniisiim degerleri
diistiktiir.

1)Fe’nin dagilimin arttirarak aktiviteyi ytikseltir.

MnOx 2)Fe’nin farkli oksitleri tarafindan olusan ufak boyutlu demir
karbidlerin sebep oldugu deaktivasyonun azalmasini saglar.
1)Cy4 seciciligt ve CO, segiciligini arttirir. SGD  aktivitesi
yiiksektir.

1)FT aktivitesini arttirirken SGD aktivitesini azaltir. Bunu da
Fe’nin indirgenme ve karbiirlenme 6zelliklerini promote ederek
saglar.

2)Hidrokarbonlarin daha diisiik bir aralikta 6zellikle de benzin
araliginda olusmasini saglar.

3)Olefin seciciligini arttirir.

1) Ca ve Mg’a gore daha asidiktir. Bu nedenle daha diisiik hizda
deaktive olur. Bu nedenle stabil bir katalizordiir.

2)CHy segiciligini  arttirir, Cs; hidrokarbonlarin segiciligini
azaltir (Ozellikle C,o- hidrokarbonlarin olusumunu baskilar).

K+ ve alkali
metal iyonlar1

Cuve Ru

/n

La

Kang ve dig., (2009) yaptiklar1 calismada benzin iireten demir katalizorlere bakir
promotor ilavesiyle indirgeme sicakligini diisiirmeyi basarmistir. Cu metali demir ile
alasim olusturmadigindan diger promotorlere nazaran daha ilgi ¢ekicidir. Shen ve

dig, (1995) bakir ilavesinin FT sentezinin aktivitesini ve stabilitesini arttirdigini
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vurgulamiglardir. Venter ve dig., (1987) yaptiklar1 calismada karbon destekli Fe-Mn
katalizorleri test etmislerdir. Bu katalizorlerin oldukc¢a aktif olduklarimi ve hafif
olefinlere seciciliklerinin yiiksek olduklarini gérmiislerdir. Mn katalizorlerin oldukca

kararl1 fakat sentez gazi doniisiimlerinin oldukca diisiik oldugunu belirlemislerdir.

Wang ve dig., (2010) farkli promotorlerle demir katalizorleri test etmislerdir.
Calismada Fe-Cu-Zn-K igerikli katalizorde Zn/Fe orani 0.1 oldugunda FT
aktivitesinin arttigin1 gézlemlemislerdir. Ayrica Zn’un olefin se¢iciligini arttirdigini
belirlemislerdir.Uriin segiciligine bakildiginda Zn promotérlii katalizoriin %27-33
agirlik ylizdesine sahip oranda metan segiciligi, %49-51 oraninda C,4 segiciligi,
%20-23 Cs; seciciligi, C,4 igerisindeki olefin seciciligi % 0.26-0.32 oldugu
goriilmiistiir.Zn promotorlii katalizoriin CO, segiciligi yiiksek olup molce %33-37

oldugu goriilmiistiir.

Literatiirde lantan elementinin promotor olarak kullanildigr c¢alismalar da
bulunmaktadir. Deaktivasyon hizi baziklik arttik¢a artar. Ciinkii baziklik artisi
katalizor ylizeyi lizerinde karbon birikimini arttirir. Lantan ilaveli katalizorlerde
baziklik Ca ve Mg elementine gore diistiktiir. Pour ve dig., (2008) yaptiklar
calismada Ca, Mg ve La promotorleri karsilastirilmistir ve baziklik siras1t Ca>Mg>La
seklinde olan bu elementlerin sicaklifa baglh karbon birikim grafikleri
olusturulmustur. Buna gore 723K’de olusan piklerin biiyiikliik siralar1 elementlerin
bazikligiyle dogru orantilidir. Bu da alkali promotorlerin katalizor karbiirizasyonunu
ve boylece karbon birikimini arttirdigini kanitlamaktadir. Ayrica yapilan ¢alismada
promotorlerin zamana bagli CO doniistimleri 6l¢iilmiis ve La igerikli olan katalizoriin
en stabil katalizor oldugu belirlenmistir. Hidrokarbon {iriin segiciliklerine
bakildiginda ise Cjo+ hidrokarbonlarin olusumunun &zellikle La promotorlii
katalizorde oldukca baskilandigir gorilmiistiir. Lili ve dig., (2009) La ilavesinin
metan  seciciligini  arttirdigi, Cs;  hidrokarbon  olusumunu  baskiladigini

vurgulamiglardir.

4.1.3 Zeolit icerikli katalizorler

FT katalizorlerinin aktivasyon siireleri ve mekanik direnclerinin arttirilmasi, yiiksek
reaksiyon hizlarinin/dontistimlerinin elde edilebilmesi ve {iriin dagiliminin kontrolii

gibi amaglarla yeni nesil katalizorler gelistirilmesi konusunda ARGE calismalari
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devam etmektedir. Yeni tip katalizér hazirlamada bimetalik katalizorler, zeolitler ve

perovskitler gibi farkli malzemeler kullanilmaktadir.

Zeolitler (“Molekiiler Elek™), mikroporoz yapilari olan (2 nm den kiigiik gézenekli)
aliiminosilikat mineralleridir. ZSMS5, MCM-22, IM-5, ITQ-2 gibi 10-MR (membered
ring) zeolitler FT katalizorlerinin iiretiminde siklikla kullanilmaktadir.Sekil secici,
orta biiyiiklikte gozenekli, yiiksek silikali Zeolit Y ve ZSM-5 gibizeolitler
hidrokarbon doniisiim reaksiyonlar1 igin yiiksek secicilik gosteren onemli katalitik

malzemelerdir.

Zeolitler 1yi hidroizomerizasyon ve parcalama katalizorleridir. Standart FT
prosesinde FT reaktoriinde iiretilen vakslar reaktdr sonrasinda hidroizomerizasyon ve
parcalanma (hydrocracking) operasyonlar1 ile benzin ve hafif olefinlere
dontstiirtiliirler. Tek asamada dogrudan benzin eldesini maksimize edebilmek igin
zeolitler katalizorlerin yapisina katilarak FT reaktorlerinde birlikte kullanilmaktadir.
Ayrica olusan iiriin karisimi yiiksek oranda dallanmis hidrokarbonlar1 igerdigi i¢in
tiretilen benzinin oktan sayis1 yiiksek ¢ikabilmektedir.Bunun en iyi 6rnegi, Mobil’in
metanolden yiiksek oktanli benzin liretimini saglayan MTG (methanol to gasoline)

prosesidir.

Her zeolit kendine 6zgii bir kanal agiklig1 ve gézenek yerlesimine sahiptir. Bu durum
her birine farkli geometride bir kafes yapisi saglamaktadir. Zeolitler kafes yapilarinin
sagladig1 avantajlar sayesinde sentetik siv1 yakit tiretiminde tercih edilmektedir. Sekil
4.5’te zeolit tiirlerinden ZSM5’in mikroporoz yapisini goriilmektedir. HZSM-5, hem
karbenyum iyon reaksiyonlarini destekleyen bir kati asit katalizordiir hem de
reaktanlarin ve {riinlerin sekil ve boyutuna gore segici bir doniisiim saglayan sekil

secici matrisdir(Iton, 1983).

Sekil 4.1: Zeolit (ZSM-5) mikroporoz yapisi
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Zeolitler sekil secici Ozellikleri sayesinde ise zeolit igerisindeki bosluk ve
kanallardan daha biiyiik iiriin ve ara iirlinlerin olusumunu engeller. Boylelikle zincir
uzunlugu sinirlanir ve hafif hidrokarbonlarin olusum hiz1 artar. Bununla birlikte nano
boyuttaki gozenekler igeren yapi alfa olefinlerin katalizore yeniden adsorbe olmasi
ihtimalini arttirarak oligomerizasyon reaksiyonlari ile belli bir miktar zincir

uzamasina da yol agabilir.

Zeolitlerin gozenek yapilarina bagl olarak farkli molekiiler difiizyon hizlar1 elde
edilebilir. Sekil secici ve asidik karakterde olmalart ise diger Onemli
ozelliklerindendir. Ozellikle agir hidrokarbonlari pargalayabilme (hydrocracking) ve
izomerlesme fonksiyonlar1 asidik karakterlerinden kaynaklanmaktadir. Martinezve
dig., (2005) yaptiklar1 ¢alismada zeolitlerin asiditesi; zincir kirilmasi (cracking),
izomerizasyon ve aromatizasyon reaksiyonlarmi katalizleyerek {iirtin dagiliminin
ayarlanmasina katki sagladigini belirtmislerdir. Yine ayni ¢alismada yliksek asiditeli
zeolitlerin (Si/Al=15) yiiksek aktivite gosterdigi fakat hizli deaktive oldugu diisiik
asiditeye (Si/Al=140) sahip olan zeolitlerin ise tam tersi oOzellik gosterdigi
goriilmiistiir. Benzer kristal boyutlu (yaklasik 1 um) zeolitlerden yiiksek Bronsted
asit bolgesine sahip olanlarda izoparafin ve aromatik olusumu daha fazla
goriilmiistlir. Liu ve dig.’nin (2009) yaptiklar1 ¢alismada da Mo metalini kullanarak
farkli Si0,/Al,0; HZSMS katalizorlerini test edilmistir. SiO,/Al,O3 orani arttik¢a
diger bir deyisle asidite diistiik¢e aromatik olusumunun arttig1 gézlemlenmistir. Kang
ve dig.’nin (2009) yaptiklar1 ¢alismada ise BET ylizey alani, gozenek hacmi ve
gozenek c¢ap1 zeolitin Si/Al oranmi arttik¢a azalmistir. Bunun sebebi ise Si/Al oram

arttik¢a yani asidite azaldik¢ca mezoporozitenin diigsmesidir.

Bu calismada da diisiik asiditeli ZSMS5 destekli bifonksiyonel demir katalizorler

varliginda FT sentezi yapilmistir.

4.2 Geleneksel Katalizor Uretim Yontemleri

4.2.1 Eriyik demir katalizorler

Eriyik demir katalizorlerde alkali promotorler aktivite ve segiciligin arttirilmasi igin
kullanilmaktadir. Ozellikle yiiksek alkali seviyeleri metan segiciligin azaltilmasi igin
gerekmektedir (Steynberg, 2004). Katalizoriin ylizey alanmin arttirilabilmesi igin

yapisal promotorlerde kullanilabilmektedir. Bu promotdrlerinkatalizore eklenmesi
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eriyik haldeki magnetit (demir oksit) banyosuna atilarak gergeklestirilebilmektedir.
Daha sonra magnetit sogutularak ince toz haline getirilmekte ve akiskan yatak
reaktorlerde kullanilmaktadir. Promotor ilave edilmis bu magnetit tozu, reaktdre
yiiklenmeden 6nce hidrojen ile aktive edilerek metalik formuna getirilmektedir

(Steynberg, 2004).

Eriyik demir katalizorler daha ¢ok YSFT reaktorlerinde tercih edilmektedirler.
Reaktor igerisinde biiyiik partkiillerin i¢ kisimlart magnetit (demir oksit) haline geri
donerken, katalizoriin geriye kalan bolimii demir karbide doniisiir.Aktivasyon
prosediiriiniin FT aktivitesi ve segiciligi iizerine etkisi biiyliktiir. Eriyik demir
katalizérlerin ~ indirgenmesi  yiiksek  sicakliklarda  (>673K)  hidrojenle
gergeklestirilmelidir. Bu tip katalizorlerin indirgenmesinde yiiksek lineer akis hizlari
biiylik yiizey alanlarinin elde edilmesi i¢in gereklidir. Sentez gazi ve CO ile

indirgeme ise ¢ok etkin degildir (Brian, 1996).

4.2.2 Coktiiriilmiis demir katalizorler

Istenmeyen metan seciciligini daha fazla diisiirmek icin, siv1 fazda hidrokarbon
iceren FT reaktorleri kullanmak etkili bir yontemdir. En etkin katalizor ile metan
seciciligi en fazla %3’e kadar disiiriilebilmektedir. Bu amagla diisiik sicakliklarda
calismak da gerekmektedir. Diislik sicakliklarda g¢alisildiginda reaksiyon hizinda
olusan diisiislin tolere edilebilmesi i¢in, katalizor yiizey alanlarinin daha yiiksek
olmas1 gerekmektedir. Daha yiiksek yiizey alanlarina sahip katalizorlerin ise mekanik
asinma direngleri zayif ve dayaniksiz yapida olmaktadir. Bu sebeple yapisal
promotorlerle dayanimi yiiksek katalizor sentezi gerekebilmektedir (Steynberg,

2004).

Coktiirtilmiis demir katalizorlerde karsilasilan bagka bir sorun ise bu katalizorlerin
yogunlugunun diisiik olusudur. Bulamag tipi kabarcikli reaktoér kullanildiginda
katalizoriin disiik yogunlukta olmasi (~700 kg/m’) katalizériin reaktdr icinde iyi
karismasin1 saglarken FT sentezi sonucunda {iretilen vaksin yogunluguna (~
680kg/m3) cok yakin oldugundan tepkime sonunda katalizér pargaciklarini iiriinden

ayirmada zorluk ¢ekilmektedir (Jothimurugesan, 2000).

Coktiiriilmiis demir katalizor liretiminde hammadde olarak demir oksit yerine, daha
pahali bir malzeme olan demir metali kullanilmaktadir. Metal, sulu bir asit

¢ozeltisinde (6rnegin nitrik asit) ¢oziilmekte ve daha sonra istenilen miktarlarda diger
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coziiciiler eklenebilmektedir. Demir oksitin indirgenmesini iyilestirebilmek i¢in de
bir bakir tuzu gibi uygun bir alkali promotor ¢ozeltiye ilave edilebilir. Yoneyama ve
dig, (2005) promotorleri ayr1 ayr1 ¢oktiirerek farkli oranlarda Fe-Cu-Mg-Ca-K
katalizorii hazirlamiglardir. Bu sekilde ayri ayr1 ¢oktiirme yontemi genellikle
K2(CO)s ve Cu(NOs3),.3H,0 gibi birlikte reaksiyon vererek ¢okelti olusturabilecek
kimyasallarla ¢oktiirme yapildigi zamanlarda tercih edilmektedir. Bu tiir bir soruna
sebep olabilecek kimyasallarla calisilmadiginda ise birlesik ¢Oktiirme (co-
precipitation) yontemi uygulanabilmektedir. Pour ve dig., (2009) birlesik ¢oktiirme
yontemiyle 100Fe/5.64Cu/0.1La/19Si katalizorii hazirlamiglardir.

Bu yontemde hazirlanan demir ¢ozeltisi lizerine bazik bir ¢odzeltinin eklenmesi
(6rnegin sodyum karbonat veya amonyak) ile ¢oktiirme islemi gerceklestirilmektedir.
Olusan ¢okelti daha sonra filtrelenir, yikanir, kurutulur ve son olarak reaktor i¢in
istenilen sekil verilerek hazirlanmaktadir. Sabit yatakli reaktdrlerde kullanilacak
katalizorler i¢in sekil vermede genellikle ekstriizyon ya da peletleme teknikleri
kullanilabilmektedir. Bulamag fazi reaktorlerde kullanilacak katalizorlerde ise sprey
kurutucu  kullanilarak  kurutma  ve  sekil verme  asamalari  birlikte
gerceklestirilmektedir. Uretilen katalizér tozu iizerinde 1s1l islem uygulanarak
mekanik dayanim arttirilabilmektedir. ilave katalizor isleme yontemleri reaktdr
icerisinde veya ayr1 bir indirgenme reaktoriinde gerceklestirilerek daha kararh

katalizorler elde edilebilmektedir (Steynberg, 2004).

Coktiiriilmiis demir katalizorlerde indirgenmenin karbon monoksit ile yapilmasi
tercih edilen yontem oldugu bazi arastirma gruplan tarafindan belirtilmistir. Fakat
CO ile daha iyiaktivasyon sonuglarialinmasina karsin, endiistriyel agidan hidrojen ile

aktivasyon daha ucuz ve kolay olmaktadir (Steynberg, 2004).

4.3 Zeolitli Katalizér Uretim Yontemleri

Zeolit ve metal igerikli bifonksiyonel FT katalizorlerinin sentezinde fiziksel
karistirma, geleneksel impregnasyon, iyon degistirme ve karbonil komplekslerinin
adsorpsiyonu gibi ¢ok farkli yontemler kullanilabilmektedir. Zeolit temelli
bifonksiyonel katalizorlerin  sentezinde bahsolunan metotlar asagidaki gibi

siniflandirilabilir:

1. Zeolitin destek malzemesi olarak kullanilmasi (impregnasyon),
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11. Zeolitin, FT katalizorii izerine kaplanmasi (kapsiil katalizor),
1il. FT katalizorii ve zeolitin fiziksel olarak karistirilmasi (hibrit katalizor)

iv. Iki katalizor yataginda, zeolit ve FT katalizdrlerinin ayri ayri kullanilimasi

(ikili yatak konfiglirasyonu),

V. FT reaksiyonunda katalitik olarak aktif metallerin (Fe, Co, Ru vb.) zeolit

sentezi sirasinda kristal yapisina katilmasi.

Bu yontemler arasinda fiziksel karisim ve impregnasyon siklikla tercih edilmektedir.
Son donemde ¢ikmis yayinlarin ¢gogundakatalizér hazirlama metodu olarak fiziksel
karisim metodu tercih edildigi goriilmektedir.Ote yandan geleneksel impregnasyon;
aktif bilesenin daha iyi dagilimi, daha i1yi zeolit- metal etkilesimi ve zeolitin sekil
secici Ozelliginden daha iyi yararlanma gibi avantajlara sahip oldugundan fiziksel

karisim metodundan daha iistiindiir.

4.3.1 Emdirme (Impregnasyon)

Literatiirde zeolit temelli bifonksiyonel katalizorlerin sentezi icin uygulanan cesitli
metotlardan biri de emdirme metodudur.Literatiirde impregnasyon ¢esitleri; incipient
wetness impregnation, wet impregnation olarak goriilmektedir. Genel olarak
emdirme yonteminde zeolit 500°C’da kalsine edildikten sonra istenen metal tuzu
(6rnegin Fe(NO3)3;.9H,0), minimum miktarda ¢oziicii ile ¢oziilmekte ve zeolit-metal
tuzu ¢ozeltisi bulamaci hazirlanmaktadir. Hazirlanan metal tuzu- zeolit bulamacinin
¢oziiclisii 100°C’de buharlastirma islemi ile ortamdan uzaklagtirllmaktir. Emdirme
yontemi ile hazirlanan katalizorden hidrojen veya sentez gazi gegirilerek reaksiyon
sartlar1 ya da atmosferik basing altinda kullanilan destek malzemesine bagli olarak

yaklagik 12 saate varan bir stire ile aktive edilmektedir (Lin, 1986).

Literatiirde yapilan bazi ¢aligmalarda yukarida anlatilan prosediire benzer
uygulamalar goriilmektedir. Kang ve dig,(2009) ZSMS5 bazli Fe-Cu-K igerikli
katalizérler impregnasyon yoOntemiyle iirettikleri goriilmektedir. Calismada farkl
Si/Al oranlarinda (25, 40 ve 140) ZSMS5 destekli Fe-Cu-K (20:2:4) katalizorleri wet
impregnasyon teknigi kullanilarak 12 saat boyunca oda sicakliginda karistiriimak
suretiyle iiretilmistir. Uretilen katalizorler doner buharlastiricida kurutulmustur ve
sonrasinda 500°C'da 5 saat boyunca hava ile kalsine edilmistir. Tsubaki ve dig.,

(2003) yaptiklar1 ¢alismada ise SiO,/Al,O3 orant 24 olan ZSMS zeolit ve Pd/Si0,
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katalizorler kullanilmistir. Bu katalizorler incipient wetness impregnation teknigi ile

Co(NOs),, PA(NH3)2(NO»),, silika jel kullanarak hazirlanmislardir.

Emdirme yontemi ile hazirlanan katalizorlerin SiO, iizerine destekli demir
katalizorlere nazaran daha yiiksek bir aktivite gosterdigi belirlenmistir. lyon degisimi
yontemi ile hazirlanan katalizorler ise en diisiik aktiviteyi gostermistir (Lin, 1986).
Emdirme yoOntemi ile hazirlanan katalizorlerde biiyiikk demir partikiilleri zeolit
gbzenek yapisinin dig yiizeylerinde yer almaktadir ve daha kolay bir sekilde
indirgenebilmektedir. Demir karbiirlenmesi ise zeolit-destek etkilesiminin kuvvetli
olmas1 nedeniyle kisith diizeyde gerceklesmektedir. Fe/HY de %20 civarinda karbid
faz1 gozlemlenirken Fe/S10,’deki karbid fazi ise %100°diir (Lin, 1986).

4.3.2 Iyon degistirme

Iyon degisimi yéntemi ile de, FeCl, ¢ozeltisi kullamlarak hidrojen formundaki zeolit
Y, FeY zeoliti formuna getirilebilmektedir. Iyon degisimi 70°C’de azot atmosferi
altinda gerceklestirilerek Fe*”’nin Fe’"a oksidasyonu ve zeolitin iskelet yapisinda
bulunan AI’”’nmn Fe'" ile degisimi 6nlenmektedir. iyon degisimi sonrasi, Srnekler
deiyonize su ile yikanarak yapida kalan klorlar ortamdan alinmaktadir. Katalizor,
100°C’de  azot akimi altinda kurutularak katalizor hazirlama  iglemi
tamamlanmaktadir (Lin, 1986). Iyon degisimi yontemi ile hazirlanan katalizérlerde
demir iyonlarmin NaY’nin hekzagonal prizma veya sodalit kafeslerinde
konumlandig1 goriilmiistiir. Bu konumdaki Fe’* iyonlari, hidrojen akimi altinda

425°C’de Fe*den 6te indirgenememektedir.

4.3.3 Fiziksel karistirma

Fiziksel karigtirma yonteminde demir hidroksit jelinden ¢oktiirme yontemi ile demir
oksit hazirlanmaktadir. Hazirlanan demir oksit zeolit ile fiziksel olarak uygun
oranlarda (0rnegin bir birim demir oksit ve dort birim zeolit) karistirilmaktadir.
Karisim bilyeli degirmende 6giitiilerek partikiil boyutu 60 mesh altina (12-25 mesh;
700-1500um) indirilmektedir ve daha sonra peletlenmektedir. Emdirme yontemi ile

hazirlanan katalizor ile ayni prosediirde aktive edilmektedir.

Yapilan caligmalarda partikiil boyutunun {iriin dagilimi ve doniisim {izerinde
etkisinin oldugu goriilmistiir. ZSM-5 tipi zeolit ve zirkonya ayr1 ayr1 200 mesh altina

ogiitiilmiis ve 6glitme sonras1 ZSM-5-zirkonya karisimi peletlenmistir. FT sentezinde
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200 mesh altina 6giitiilen katalizoriin yi1gin yogunlugunun 60 mesh alt1 katalizore
gbre daha diisiik olmas1 nedeniyle daha diisiik CO+H, doniisiimii elde edilmistir.
Bununla birlikte 200 mesh alt1 6rnek ile aromatik verimi artmis ve Cs; parafin verimi
diigsmiistiir. Aromatik olusumu 11 karbonlu bilesiklerde son bulmaktadir. Bu durum
ogiitme yontemi ile hazirlanan katalizorlerde difiizyon kisitlamalarinin 6nemini
gostermektedir. Partikiiller aras1 diflizyon, kristal i¢i difiizyona gore cok daha
yiiksektir. Zeolitin dis yiizeyindeki aktif merkez sayisi, tiim yapiya oranla ¢ok az

oldugundan gozenek i¢i diflizyon reaksiyon hizini kontrol etmektedir (Chang, 1979).

4.3.4 Kapsiil katalizorler

Kapsiil katalizorler;zeolitin bir membran olusturarak aktif metali ¢evremesiyle
olusan bir zeolitli katalizor tiiriidiir. Katalizér peletleri uygun tasarimda zeolitik
malzemeyle kaplanmaktadir. Reaksiyon sentez gazlari bu zeolitik membran boyunca
temas ederek ilerlemekte ve sonrasinda katalizoriin ¢ekirdeginde yer alan metal pelet
kismina ulagmaktadir. Hidrokarbon iiriinler burada olugsmaktadir ve sonrasinda metal
yilizeyden desorbe edilir. Hidrokarbonlar zeolit membran icerisine difiize ettiginde ise
zeolit kanallar icerisine girer ve kanal igerisinde pargalanip izomerize olur (He, ve

dig., 2005).

Literatiirde bu tiir katalizorlerin performanslarina dair pek ¢ok c¢alisma
bulunmaktadir. HZSMS5 membranli kapsiil katalizorler diisiik  molekiil
agirliklihidrokarbonlara karst yiiksek segicilik gosterirler.Ozellikle sentez gazindan
izoparafin olusumunda tercih edilmektedirler. He ve dig, (2005) yaptiklar1 caligmada
pelet haline getirilmis Co/SiO; katalizorleri tizeri HZSMS5 bir membranla kaplanarak
kapsiil formunda katalizorler hazirlanmistir. Bu ¢calismada kapsiil katalizoriin calisma

mekanizmasi Sekil 4.2°de belirtildigi gibidir.

Buna gore hidrokarbonlar zeolit membranin igine difiize ettiklerinde hepsi normal
hidrokarbon formundadir. Zeolitin kanallarina niifuz ettiklerinde ise kanal i¢indeki
asidik kisimlarda parcalanma ve izomerlesmeye maruz kalirlar.Diisiik difiizyon
hizindaki uzun zincirli hidrokarbonlarin zeolit membrandan gegisleri uzun siirer ve

bu sebeple membran i¢inde izomerlesme ve parcalanma reaksiyonlari olusur.
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eolit Membran

Sentez gazi
(CO+Ha) I=® )\\—< )\/\ N

FT Reaksiyonu izomerlesme ve
(Co'Si0h) Pargalanma Reaksiyonlan

Sekil 4.2: Kapsiil katalizor mekanizmasi.

Bu katalizorlerde zeolit membran nedeniyle uzun zincirli hidrokarbon olusumu
baskilanmaktadir. Yang ve dig,(2008) yaptiklar1 ¢alismada ise farkli boyutlardaki
Ru/Si0; katalizor peletleri kullanilarak ti¢ farkli tiirde HZSMS kapsiil katalizorleri
hazirlanmistir. FT sentezi ile izoparafin {iretiminde, zeolit kapsiil katalizorleri,
ozellikle de en ufak pelet boyutuna sahip olaniklasik Ru/SiO, katalizorii ya da
Ru/SiO0y’in HZSMS ilefiziksel karisim katalizoriine kiyasla yiiksek izoparafin

seciciligi saglamigtir.

Izo parafin olusumu klasik Ru/SiO, katalizériinde %0.1 ve Ru/SiO;’in HZSMS5
ilefiziksel karigim katalizoriinde %13.6 iken kapsiil katalizoriin en ufak boyutlu
olaninda ise %22.5’lara yiikselmistir. Kapsiil katalizérlerde SiO, pelet boyutu
distiikge metan olusumu %20’lere, CO, olusumu %6, 1’lere kadar ¢ikmistir. Sonucta
kapsiil katalizor kullanimiyla agir hidrokarbonlar giderilerek tek adimda orta
izoparafin sentezi saglanmistir. Live dig, (2007) yaptiklart c¢alismadaCo/Al,O;
peletleri iizerinden H-B zeolit kabuk igeren kapsiil tip katalizorler sentezlenmistir.
Hidrotermal sentez metoduyla yiizeyde higbir catlak ya da oyuk bulunmadan
cekirdek-kabuk olusumu saglanmistir. Sicak TEAOH (Tetracthylammonium
Hydroxide) c¢ozeltisi reflaks edilerek Co/Al,O3 peletlerinin ylizeyi temizlenmis hatta
yiiksek asiditeden asinmus, ayrica peletlerin ortalama gdzenek boyutu arttirilmstir. i¢
gbzeneklerin korozyonunu ve Co’in zeolite kaplama igine niifuzunu 6nlemek adina
Co/Al,O5 peletler EtOH (etanol) ¢ozeltisi icinde impregne edilmis ve bdylece saf ve

homojen bir - zeolit kaplamasi elde edilmistir.

Sentez gazindan dogrudan izoparafin sentezinde fiziksel karisan bilesenlerden elde
edilen iirlinler i¢in Ci-parafin/Cn-parafin molar oran1 diisiikken kapsiil katalizorlerde

Ci-parafin/Cn-parafin molar oran1 %64’lere yiikselmistir. Kapsiillenmis bu
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katalizorler farkli aktif merkezlerde olusan simiiltane ve ¢ok kademeli katalitik

prosesleri yiiriitmek i¢in oldukea elverislidir.

4.3.5 Hibrit katalizorler

Geleneksel FT prosesinde goriilen iirlin segicilikleri ve kalitesiyle ilgili sinirlamalari
asmak icin farkl bir katalizor olarak hibrit ya da diger adiyla kompozit katalizérler
tasarlanmistir. Hibrit katalizorler emdirme (incipient wetness impregnasyonu) ya da

fiziksel karistirma yoluyla hazirlanabilmektedir.

Bu tarz katalizorlere en iyi 6rnek metal icerikli tipik bir FT katalizorii ile ZMS zeoliti
gibi asidik karakterli bir destek malzemesi kullanilarak yapilan katalizorlerdir.
Martinez ve dig., (2008) Co/SiO; katalizorlerini, 10 MR (membered ring) zeolitlerle
fiziksel olarak karistirarak testlerini yapmislardir. Caligmada ZSM-5, MCM22, IMS5,
ITQ2 zeolitler denenmistir. Cizelge 4.2’de hibritkatalizorler ile yapilan testler

sonucunda {iriin dagilimi goriilmektedir.

Cizelge 4.2: Hibrit katalizorler ile {irtin dagilima.

Dagilim Co/Si0, Baz+ ZSMS5 Baz+ Baz+ Baz+
(%C) (Baz) Fiziksel Cift MCM-22 ITQ-2 IM-5
Karigim Yatak
C 12 11 11 13 12 13
Cy-Cy 11 15 16 16 15 15
Cs-Co2 41 62 65 50 53 50
Ci3-Cx 28 11 8 18 16 20
Cos+ 8 1 0 3 4 2
1z0-Cs- 0.2 7.1 65 43 53 46
Cgorani

Buna gore ZSMS5 igerikli fiziksel karisim ve ikili yatak konfigiirasyonlu
katalizorlerin benzin faz1 Co/Si0, baz katalizoriine kiyasla %20-25 oraninda artarken
diger zeolitlerle sentezlenmis hibrit katalizérlerin de benzin c¢iktisint %10-12

oraninda arttig1 tespit edilmistir.

4.4 Katalizorlerin Deaktivasyonu

Katalizorlerin deaktivasyonu FT sentezinde dikkat edilmesi gereken en Onemli
hususlardan bir tanesidir. Katalizorlerin deaktive olmasina yol agan etmenler dort ana

baslik altinda toplanabilir (Spath ve Dayton, 2003).
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¢ Sinterlesme,
e Karbon birikimi,
e Katalizoriin aginmast,

e Kimyasal zehirlenme (Kiikiirt, halidler, amonyak, NOx, HCI vs.)

Sinterlesme, yiiksek sicakliklarda katalizoriin gozenekli yapisini kaybetmesi, buna
bagli olarakyiizey alanive aktifliginin azalmasidir. Karbon birikimi, Boudouard
tepkimesisonucu karbonmonoksitin kati karbonadoniiserek katalizor ylizeyini
kaplamasisonucu gerceklesen durumdur ve katalitik aktif ylizey alanini azaltip
katalizor deaktivasyonuna sebep olmaktadir. Kiikiirtlii bilesikler hem demir hem de
kobalt katalizorleri ¢ok hizli deaktive etmektedir. Ancak kobalt katalizorler kiikiirde

kars1 daha hassastir.

Gazlagtirma veya reformlama reaksiyonlarinda besleme akimindaki kiikdirtlii
bilesikler cogunlukla H,S ve/veya organik kiikiirtli bilesiklere doniismektedir.
Kiikiirtlii bilesikler metal ylizeylerinde metal siilfitlerin olusmasina sebep olur. Metal
siilfitlerin ise katalitik aktifligi yoktur. Ideal olarak reaksiyon ortaminda hi¢ kiikiirt
olmamas1 gerekir. Katalizoriin aktiflik siiresi ile gaz temizleme maliyeti arasinda
optimizasyon yapilarak gaz temizleme seviyesi belirlenir. Sabit yatak tipi
reaktorlerde kiikiirtiin katalizore etkisi yatak girisinde baglar. Zamanla kiikiirtiin
etkisi yatak c¢ikisina dogru devam eder. Akigskan yataklarda ise kiikiirtiin katalizor

tizerindeki olumsuz etkisi reaktor boyunca homojendir (Spath ve Dayton, 2003).

ZSM5’in katalizor deaktivasyonuna etkisi Martinez ve dig. (2005) yaptiklari
calismada goriilmektedir. ZSMS5 zeolitinin kristal boyutu (yaklasik 100 nm)
azaldikca deaktivasyon hizi da azalmaktadir.S6z konusu ¢alismada nano biiytikliikte
kristaller iceren katalizor daha biiyiik boyutlu kristaller iceren katalizorlere gére daha
yiiksek miktarda izoparafin ve aromatik olusturur. Ayrica bu ¢alismada
deaktivasyona promotorlerin de etkisi gozlenmistir. Si/Al=40 olan ZSM5’li demir
bazli katalizorlere %3 oraninda Ga ilavesi aromatik olusumu ve deaktivasyon hizini
arttirmigtir. %1 oraninda Pd ilave edildiginde ise koklagma hiz1 disiiriilerek

deaktivasyona hizi 6nemli 6l¢lide azalmugtir.

Martinez ve dig. (2008)’nin zeolitlerin deaktivasyon davranimi iizerinde yaptiklari
bir baska calisma kapsaminda zeolit lizerinde birikerekdeaktivasyon hizinin artisina

neden oldugu bilinen karbonun elementel analizi, TGA (thermal gravimetric
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analysis), GC (Gas Chromatography) ile analizi yapilmistir. Calismada zeolitin
baslangi¢ aktivitesinin toplam Bronsted asitlik degerinden ziyade, yiizey asitligi
degeritarafindanbelirlendigi iddia edilmistir. Bu sonu¢ FT reaksiyonu ile iiretilen
triinlerin 10 MR zeolit kanallarindan  diflizyon  smirlamasininoldugunu
gostermektedir. Bu nedenle yiizey alani en biiylik ITQ-2 zeoliti en yliksek baslangic
aktivitesine sahiptir. Biitiin zeolitlerde operasyon zamanina bagli olarak bir
aktivasyon kayb1 gozlemlenmistir. Deaktivasyon hizi iizerinde koklagma miktar1 ve
yerlesimini de belirleyen zeolitin morfolojik ve yapisal 6zellikleri etkilidir.Sekil
4.3’te de goruldiigii gibi i1zo-Csg hidrokarbonlarin segiciligini azaltan zeolit
asiditesindeki azalmanin da bir gostergesidir. Asidite kullanilan sekilde goriilen 10
MR morfolojisine sahip zeolitlerin yapisal 6zelliklerine gore degiskenlik gostermekte
ve test siiresine (time on stream-TOS) bagli olarak karbonlu bilesiklerin zeolit

tizerine birikmesinin de etkisiyle azalmaktadir.

1.0

0.8

0.6

0.4

Izo C5-C8 hidrokarbonlann bagil

verimi (%O

DE L 1 L 1 1 | L 1 L | L 1 M 1 PR
0 2 4 6 8 10 12 14 16

Test siresi (saat)

Sekil 4.3: 1zo Cs.g iiriinlerinin bagil ¢iktilarinin operasyon zamanina bagl
olarak degisimi (Martinez vd., 2008).

Baglangi¢ safthasinda ZSMS5’in en disiik deaktivasyon hizina sahip oldugu
goriilmektedir. IM5 ve MCM22 =zeolitleri benzer deaktivasyon davranim
sergileyerek baslangi¢c asamasinda ZSM5’e nazaran daha hizli deaktive olmuslardir.

Katmanli bir yapiya sahip ITQ2 zeoliti ise en yliksek deaaktivasyon hizina sahiptir.
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Bunun sebebi de biriken kok olmasi sebebiyle ayni ¢alismada yapilan kok analizi
kapsaminda poli aromatik bilesenler DR UV-vis (Diffuse Reflectance Ultraviolet -
visible spectroscopy) spektrometresi ile tayin edilmistir. Sekil 4.4’teki grafikten de
goriildigi tizere ZSMS ile IMS5 zeolitlerinde absorbe edilen miktarin MCM22 ve
ITQ2’ye nazaran daha diisik oldugu belirlenmistir. Bu da koklagmayla
deaktivasyon iliskisini agikca ortaya koymaktadir.

—-— ZSM-5
- — -MCM-22
" S 1 2]
p — IM-5

Absorbans (k.d.)

300 400 500 600 700
Dalgaboyu (nm)

Sekil 4.4: Zeolitlerde biriken ¢dziinebilir kok tiirlerinin DR UV-vis spektrumu
(Martinez vd., 2008).

Pour ve dig. (2008) alkali katki (promotor)icerenFT katalizorleriyle HZSM-51in
fiziksel karigiminin deaktivasyon davranisini incelemistir. Calisma kapsaminda
100Fe/5,64Cu/0,01La/19Si igerikli katalizor hazirlanmigtir. Hazirlanan katalizoriin
deaktivasyon davranimi, Sekil 4.5a ve Sekil 4.5b yer alan grafiklerden de
anlagilabilecegi lizere, asidite azalmasi ve olefinlerin aromatiklere bilesiklere
donilismesinde meydana gelen azalma ile kendini gostermektedir. Deneysel sonuglar
250 saatlik operasyonun ardindan zeolit aktivitesinin hizli bir sekilde diistiigiinii ve

800 saatte tamamen deaktive oldugunu gostermektedir.
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Sekil 4.5: a) Uriin bilesiminin zamana baglh olarak degisimi. b) Katalizor

asitliginin zamana bagli degisimi (Pour vd., 2008).
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5. DENEYSEL CALISMALAR

Literatiirde verilen bilgiler dogrultusunda FT katalizorlere genel olarak bakildiginda
demir katalizorlerin endiistriyel anlamda maliyet agisindan olduk¢a uygun olduklari
fakat gerek SGD reaksiyonunu baskilamak gerekse de hidrokarbon {iriin se¢iciliginin
belirli bir araliga ayarlanabilmesi i¢in katki (promotor) ve/veya zeolitlerle modifiye
edilmesi gerekmektedir. Bu calismada kapsaminda geleneksel demir bazli, alkali
katkili1 demir bazli, zeolit desteklidemir bazli, dealiimine edilmis zeolit destekli demir
bazli, demir-zeolit fiziksel karisim katalizorleri sentezlenmis ve benzin araligindaki
(Cs.11) hidrokarbonlar1 olusumu, SGD aktivitesi ve olefin segicilikleri gibi

parametrelerle kiyaslanmustir.

Bu boliimde ayrica FT sentezinde kullanilmak {izerekatalizorlerin hazirlanma
prosediirii, hazirlanan katalizorlerin ve zeolit destek malzemelerinin karakterizasyon
calismalar1 ve bu katalizorlerle yapilan FT performans testleri ve test siiresince ve

sonrasinda elde edilen hidrokarbon igerikli {iriinlerin analizleri sunulmaktadir.

Bunun yanisira sentezlenen katalizorlere uygulanan karakterizasyon caligmalari,
deney diizenegi ve ekipmanlari, deney sonucu elde edilen gaz ve sivi fazdaki
hidrokarbon iiriinlerin analizleri agiklanacaktir. Analiz sonuglarindan temel alinarak
sentez gazi doniisiim orani ve hidrokarbon segicilik degerlerinin hesaplar1 yapilmis
ve bu hesaplardan yola c¢ikarak katalizorlerin aktivasyon ve deaktivasyon

performanslari karsilagtirilmigtir.

Konunun daha iyi anlagilabilmesi amaciyla, kullanilan baz1 kavramlar asagida kisaca
agiklanmustir. Sentezlenen destekli katalizorler {i¢ temel bilesenden olusabilmektedir.

Bunlar;

1)Aktif bilesen:FT prosesinde kullanilan katalizoriin icin reaksiyonlar1 katalizleyen

metal komponent. Bu ¢alismada hazirlanan katalizorlerdeki aktif bilesen demirdir.

2)Destek:Katalizor sentezinde aktif faz1 desteklemek ve tasimak i¢in kullanilan ve

genellikle biiylik ylizey alan1 ve gozenek hacmine sahip olan malzemedir. Temel
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gorevi, aktif faz i¢cin daha biiyiik bir ve etkin bir dagilma alan1 saglamaktir. Tiimiiyle

inert olabildigi gibi, baz1 durumlarda dolayl bir sekilde reaksiyonlari etkileyebilir.

3) Promotor: Aktif bilesen olan metale yardimei olarak istenen araliktaki hidrokarbon
tiriinlere segiciligi arttirmak ve katalizor aktivitesini yiikseltmek i¢in katalizoriin
blinyesine katilan gecis, soy ya da alkali grubu metallerdir. Bu ¢alismada hazirlanan
demir bazli katalizore bakir ve potasyum promotorleri eklenerek aktivitesi

incelenmistir.
5.1 Katalizor Sentezi

Katalizor sentezi i¢indestek malzemesi olarak amonyum formunda ZSMS5 (NHy-
ZSMS5), katalizoriin aktif baz metali olarak demir (III) nitrat (Fe(NOs3);.9H,0)
kullanilmigtir. Bunun yani sira ¢oktiirme metoduyla katalizor iiretiminde baz ¢ozelti
hazirlamak amaciyla amonyum hidroksittNH4OH) ve promotdrli katalizor
hazirlamak i¢in Cu(NO;),.2.5H,0 veK,CO; tuzlarindan faydalanilmistir. Tim

katalizor sentezlerinde deiyonize sukullanilmistir.

Deneysel ¢aligmalar kapsaminda ¢oktiirme yontemiyle %100 demir bazli katalizor
(BFe)ile promotor katkili demir bazli katalizér (PFe)hazirlanmistir. Bunun yanisira
emdirme yontemiyle hazirlanmis %4 ve%9, %I18demir igerigine sahip diisiik
asiditeliZSM5destekli (IFeZ4, IFeZ9, IFeZ18) ve %9 demir i¢ceren dealiimine edilmis
ZSMS5  destekli  katalizorler(IFeDZ9)  bulunmaktadir.  Ayricadiger  sentez
yontemlerinin FT performansin1 kiyaslamak amaciylafiziksel karisma yontemiyle
hazirlanmis %9’udemir kalan kismi ZSMS5’ten olusanhibrit katalizore (HFeZ9) de

calismalarda yer verilmistir.

5.1.1 Demir bazh katalizorlerin hazirlanmasi

Coktiirme yontemiyle demir bazli katalizor sentezininadimlart sematik olarak Sekil
5.1’de goriilmektedir. Kullanilan demir kaynagiMerck and Co. firmasindan tedarik
edilip molekiil agirhigi 241,86 g/mol ve yogunlugu 1680kg/m® olan nonahidrat
formundaki demir (III) nitrat (Fe(NO;);.9H,O)'tir. 02 M (80.8 g, 1 L)
Fe(NO;);.9H,O sulu ¢ozelti olarak hazirlanmistir. % 30 amonyum hidroksit
(NH40H) c¢ozeltisinden % 15 NH4OH c¢ozeltisi hazirlanmistir. Perilstaltik pompalar
yardimiyla akis hiz1 20 mL/dak olacak sekilde Fe(NOs);.9H,0 ¢ozeltisi ve akis hiz1 5
mL/dak olacak sekilde NH4OH c¢ozeltisi ayn1 anda siirekli karistirilan bir kabin igine

sabit sicaklik, pH ve bekleme siliresinde beslenerek ¢Oktiirme islemi
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gergeklestirilmistir.Elde edilen karisim belli araliklarala alinarak santrifiij edilmis ve
elde edilen ¢okelti 5-6 kez 1-1.5 L su ile yikanmistir. Tekrar toplanan demir
cokeltisi (prekiirsor) 110 °C’lik firinda gece boyunca kurutulmustur (Elde edilen
madde miktari= 26.76 g). Kurutulan demir katalizor prekiirsorii elekten gegirilerek
istenilen partikiil boyutlarina getirilmistir. Reaktérde yapilan katalizor testleri icin

250-355 p boyutlarinda katalizor 6rnekleri hazirlanmastir.
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Sekil 5.1 : Coktliirme yontemiyle katalizor sentez siirecinin asamalari.

Katalizorlerin kalsinasyon islemi, numuneler 4 saat siireyle kiil firrninda 370 °C’da
tutularak yapilmistir. Kalsinasyon firmmin sicakligi, 3 °C/dak 1sitma hiziyla oda
sicakligindan 370 °C’a isitilmistir. 300-425 p partikiil boyutlarindaki katalizor

prekiirsorii kalsinasyon sonras1 % 11°lik bir kiitle kaybina ugramstir.

5.1.2 Katkili (Promotorlii) demir katalizorlerin hazirlanmasi

PFe katalizoriiniin sentezinde kalsinasyonu sonucu elde edilen Fe prekiirsorii lizerine
yiiklenecekkatkl (promotdrlerin)miktarlarinin,bunun i¢in deFe prekiirsorii i¢indeki
demir miktarinin bilinmesi gerekmektedir. Bu amagla Fe prekiirsorii hidroklorik asit
ve nitrik asit karisiminda ¢O6ziilmiis ve ICP analizi ile ¢ozeltinin Fe igerigi
belirlenmistir. Analiz sonuglari, kalsinasyon islemi sonucunda elde edilen
demirinFe,Os fazinda oldugunu, ve 500 mg Fe,Os’de 346.2 mg metalik demirin (Fe)
ortaya koymustur.Emdirme islemi i¢in ilave edilecek promotorlerin (bakir: Cu,
potasyum: K) miktarlari, belirlenen katalizér bilesimi ve emdirme uygulanacak
demir prekiirsoriin igindeki toplam metalik demir miktar1 géz Oniine alinarak

hesaplanmistir. 100Fe7Cu3K formiilasyonuna uygun olarak demir igerigi baz
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alinarak yapilan hesaplamalar sonrasinda Cu kaynagir olarak kullanilan
Cu(NO3),.2.5H,0’dan 0.709 g ve K kaynagi olarak kullanilan K,COs3’ten0.049 g

alinmas gerektigi belirlenmistir.

Demir oksitin biitiinliniin tasan s1vi olmayacak sekilde 1slatilmasi (incipient wettness)
icin gerekli olan su miktar1 0.80 ml H,O/g demir oksit’dir. Her 4.00 g demir oksit
icin promotdr baslangic maddeleri 3.2 ml’lik sulu ¢ozelti olarak hazirlanmistir.
Emdirme islemi i¢in, demir oksit numunesi ultrasonik banyoya konularak burada,
oda sicakliginda ve vakum altinda 30 dakika siireyle karistirilmistir. Daha
sonra,belirlenenmiktarlara gore, hazirlanan3.2 ml Cu(NOs),.2.5H,0 sulu ¢ozeltisi,
vakum altinda ultrasonik banyodaki demir oksitin iizerine 0.5-1.0 ml/dak hizla
damlatilarak eklenmistir. Bakir emdirilendemir oksit ultrasonikbanyoda vakum
altinda 90 dakika siireyle karistirilarak kurutulmaya birakilmigtir. Ultrasonik
banyodan ¢ikarilan demir oksit, 110 °C da gece boyunca kurutulmustur. Ayn1 islem
potasyumlu ¢ozelti i¢in tekrarlanmistir. Promotorlerin ayr1 ayr1 emdirilmesinin
nedeniCu(NOs),.2.5H,O0 ve K,COs¢ozeltilerinin ~ birlikte  ¢oktiirmesi  (co-
precipitation) islemi sirasinda CuCOsg¢okebilmesinden kaginmaktir. Hazirlanan
katalizor numuneleri tartilmis ve daha sonra testlerde kullanilmak iizere
desikatorlerde saklanmistir. Bu yontemle hazirlanan katalizorler PFe olarak

kodlanmustir.

5.1.3 Zeolit destekli katalizorlerin hazirlanmasi

ZSMS5 destekli FT katalizorlerinin hazirlanmasi i¢in, demir nitrat yas emdirme
yontemiyle amonyum formundaki ZSMS5 zeolitine yiiklenmistir.Bununigin,
amonyum formundave toz haldekiZSMS5, demir (III) nitrat tuzu ve demineralize su
kullanilmigtir. Calismalarda kullanilan ZSMS5, Zeolyst International Inc. sirketinin
belirttigi CBV28014 ticari kodlu zeolit malzemedir. Bu malzemenin yapisal

ozellikleri Cizelge 5.1°de verilmistir.

Cizelge 5.1 : NH4-ZSMS5 (CBV28014)’1in 6zellikleri (Url-5).

Ozellik Deger
Si0,/A1,05 mol oram 280
Na,O agirlik yiizdesi 0,05
Yiizey alani (m*/g) 400
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Kiitlesel olarak %4, %9 ve %18 demir igeren katalizérler hazirlanmistir. Sentez
sirasinda %4 oraninda demir igeren ZSMb5destekli 10 gram agirhiginda 4 parti
katalizor hazirlamak icin gerekli madde miktarlar1 hesaplanmistir.Buna gore 3,63 gr
Fe(NO;);.9H,O tuzu 2 ml suda ¢Ozindirilmiis, atmosferik basing ve oda
sicakligindaamonyum formundaki 11 gr NHs-ZSMS5’eemdirilmistir. Ardindan bu
katalizor 80°C’lik kiil firninda gece boyu kurutulmaya birakilmigtir. Daha sonra
475°C’de kalsine edilmistir. Bu islem sonrasinda elde edilen katalizorlerden 1 tanesi
ayrilmistir. %4, %9 ve %18 oranlarinda demir i¢eren katalizorlerin elde edilmesi i¢in
aynt islem {i¢ kere daha tekrar edilmistir. Emdirme (incipient wetness impregnation)
metoduyla hazirlanan katalizorlerin sentez basamaklar1 Sekil 5.2°de sematize

edilmistir. Sentezlenen katalizorler/FeZ4, IFeZ9, IFeZ18olarak kodlanmistir.

Fe tuzu Zeolit

4

!
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Sekil 5.2 :Emdirme (Impregnasyon) ydntemiyle demir bazli katalizér iiretim

sureci.

5.1.4 Dealiimine ZSM5 destekli katalizorlerin hazirlanmasi

Calismada, ZSM5 destekli katalizorlernin yani sira, aliiminyum miktar1 diisriilmiis
(dealiimine) zeolitler kullanilarak da katalizorler hazirlanmigtir. Campbell ve dig,
(1996) yaptig1 c¢alismada HZSMS5 tipi zeolitlerin dealiiminasyon isleminin
uygulanmasiyla ilgili prosediirlere genisce yer verilmektedir. Dealiiminasyon i¢in,9
gr ZSMS5 70°C’ de 675ml 1 M okzalik asit (C,H,04.2H,0) ¢ozeltisi igerisinde siirekli
karistirilarak 2 saat boyunca bekletilmistir. Elde edilen siispansiyon karigim santrifiij
edilerek sivi fazdan ayrilmis ve birka¢ kez distile suyla yikanarak tamamen asidik
¢Ozeltiden armndirilmistir. Sonunda elde edilen ¢okelek kurutulmus ve ardindan
450°C’da 8 saat siiresince kalsine edilmistir. Dealiiminasyon ve kalsinasyon

adimlarindan sonra edilen 8,08 gr ZSM5’e 6,48 gr Fe nitrat tuzunun 1,34 ml distile
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suda c¢oziilmesiyle hazirlanan ¢ozelti yavas yavas ve kademeli bir sekilde
emdirilmistir. Elde edilen bulamag haldeki karigim bir gece boyunca 80°C’lik etiivde

kurutulmustur. Hazirlanan katalizor IFeDZ9 olarak kodlanmugtir.

5.1.5 Fiziksel karisimla katalizor hazirlanmasi

Katalizorlerin bir kismi ZSMS5 ve demirin fiziksel olarak karistirilmasiyla
hazirlamigtir. Bunun igin 250-350 mesh araligindaki ZSMS5 ve baz demir oksit
tanecikleri karistirilmistir.  Bu  sekilde hazirlanan katalizor HFeZ9 olarak
kodlanmistir.Deneysel c¢alismalar kapsaminda sentezlenen katalizorlerin listesi

Cizelge 5.2°de sunulmaktadir.

Cizelge 5.2 : Sentezlenen katalizorler ve kisaltmalari.

Katalizor Adi Kisaltma
%100 demir bazli katalizor BFe
Promotdrlii demir bazli katalizor (100Fe7Cu3K) PFe
%4demir igeren ZSM5destekli katalizor IFeZ4
%9 demir igeren ZSM5destekli katalizor IFeZ9
%18 demir iceren ZSM5destekli katalizor [FeZ18
%9 demir igeren dealiimine ZSMS5 destekli katalizor IFeDZ9
%9 demir igeren ZSMS5 hibrit katalizor HFeZ9

5.1.6 Karakterizasyon

Sentezlenen katalizérler XRD, N, fizisorpsiyonu ve indiiktif eslesmis plazma (ICP)
teknikleri uygulanarak karakterize edilmistir. XRD analizleri XRD 6000 Schimatzu
marka X 1511 difraktometresi kullanilarak ve mono kromatize Cu (ko) radyasyonu
yontemi uygulanilarak gerceklestirilmistir. ASTM D5758 Standard: kullanilarak elde
edilen XRD desenlerinden yararlanilarakkatalizorlerin igerdigi ZSMS5’in bagil

kristalinitesi belirlenmistir.

Katalizorlerin igerdigi demir kristallerinin boyutlar ise Scherrer esitligi kullanilarak
XRD desenlerinden hesaplanmistir. Katalizorlerin BET ylizey alanlari, toplam
gozenek hacmi ve gozenek boyutu dagilimi Quantachrome Autosorb Automated Gaz
adsorpsiyon cihazi kullanilarak 77 K’da N; fizisorpsiyonu yontemiyle belirlenmistir.
Olgiimler oncesinde ornekler, icerdikleri adsiorplanmig gazlardan
arindirmakamaciyla, 6 saat siireyle 120°C’da tutularak gaz giderme (degassing)

islemine tabii tutulmustur.
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Sentezlenen katalizorlerin demir igerikleri ise ICP (Inductive Coupled Plasma)
analizleri uygulanilarak belirlenmistir. ICP analizleri Thermo Jorrel Ash Atom Scan

25 cihazinda yiiriitiilmiistir.

Katalizor ve zeolitlere ait indirgenim 6zellikleri anlayabilmek amaciyla n-butil amin
(n-BA) adsorpsiyonu ile asidite dlgiimleri yapilmistir. Bunun i¢in 6rnekler kuru hava
ortaminda 30 dakikada 25°C’den 100°C’ye isitilmig, 10 dakika bu sicaklikta
bekletildikten sonra 150 dakikada 475°C’ye sitilmistir, 600 dakika bu sicaklikta
bekletilmistir,daha sonra 90 dakikada 25°C’ye sogutularakkalsine edilmistir.
Kalsinasyon sonrasi 6rnekler bir desikator igerisinde n-butil amin buharinda 24 saat
stiresinde bekletilmistir. Daha sonra 6rnekler N, varliginda 2,5°C/dk 1sitma hiziyla
25°C’den 100°C’ye ¢ikarilmig, 30 dakika bu sicaklikta bekletildikten sonra yine
2,5°C/dk 1sitma hiziyla 750°C’ye ¢ikarilmis ve 30 dk siiresince bu sicaklikta

tutularak TGA (Thermal Gravimetric Analysis) Ol¢timleri gerceklestirilmistir.

5.2 Katalizor Test Diizenegi

Sentezlenen katalizorlerin FT performans testleri sabit yatakli boru tipi bir reaktdrde
gergeklestirilmistir. Deney diizenegi Sekil 5.3’de sematik olarak gosterilmistir.
Diizenek baslica, reaktdr, gaz besleme birimi, {iriin toplama tanklar1 ve gaz analiz

birimlerinden olusmaktadir.

FTS i¢in Bronkhorst marka kiitlesel akis Olgerler vasitasiyla yiiksek saflikta
karbonmonoksit (CO) ve hidrojen (H) reaktan gazlar olarak yine yiiksek saflikta
azot (N,) gazi ise hesaplamalarda referans (internal standard) olarakbesleme akimi
icerisinde reaksiyon sistemine gonderilmistir. Kullanilan gazlar dikissiz ¢elik ¢ekme
tiipler igerisinde sikistirilmis olarak HABAS Sinai ve Tibbi Gazlar Grubundan
saglanmigtir. Silindirlerden gelen gazlarin debileri kiitle akis 6lcerlerde 6l¢iilerek ve

ayarlanmis, ortak bir boru hattinda karistirildiktansonra reaktore beslenmistir.

Reaktor 15 mm i¢ cap ve 50 cm uzunluga sahip olup paslanmaz celikten yapilmustir.
Reaktor, dikey olarak split tiirii bir firinin igine yerlestirilmistir. Firinin sicakligi, bir
programlanabilir ~ sicaklik  kontrol iinitesi kullanilarak +1K hassasiyetle
ayarlanabilmektedir. Reaksiyon sicakligi katalizor yatagina yerlestirilmis K tipi bir
termokupl yardimiyla belirlenmistir. Bunun yanisira sistemde 5 farkli bélgeden daha
sicaklik kontrolii yapilmaktadir. Bu bolgeler reaktor dis ylizeyi, katalizor yataginin

alt1, reaktor ¢ikisi, sicak kapan ve soguk kapan bolgeleridir. Katalizér yatagi cam
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yunii kullanilarak desteklenmistir. Katalizor sisteminde kullanilan paslanmaz celik
reaktdr, cam yilinii ve 1sil ¢iftlerin reaksiyon kosullar1 altinda inert davranim

gosterdigi yapilan bos testler sonucunda anlasilmistir.

Reaktordeki basinci ayarlamak igin sistem ¢ikisinda bir adetgeri basing regiilatorii
kullanilmistir. Katalizorden kopan partikiillerin ya da olusan vaks veya sivi fazdaki
hidrokarbon iiriinlerin geri basing regiilatoriinde sebep olacagi herhangi bir
tikaniklig1 dnlemek amaciyla regiilatér oncesine 2 adet filtre yerlestirilmistir. Sistem
basinct reaktér Oncesi ve sonrasindaki hat iizerinde yer alan iki adet basing

transdiiseri vasitastyla siirekli dlgiilerek izlenmistir.

Reaktor cikisiyla iirtin toplama kaplar1 arasindaki tiim hatlar 6n yogusmay1
engellemek amaciyla 200 °C’da tutulmustur. Agir hidrokarbonlar1 tutmak igin
reaktdr ¢ikisindan hemen sonra 200 °C’da tutulan sicak bir kapan konulmustur. Onu
takip eden hat iizerinde ise reaksiyon sonucu olusan orta distilat hidrokarbon tiriinleri

ve suyu tutmak amaciyla 5 °C’da bir soguk kapan yerlestirilmistir.

Sisteme gonderilen besleme gazlarimin miktar kontrolii ve kiitlesel akis dlcerlerin
performanslarinin belirlenebilmesi amaciyla reaktanlari reaktdrden gecirmeksizin
gaz kromotagrafi analizlerinin yapilmasi gerekmektedir. Bu sebeple sisteme kiitlesel
akis Olcerlerin ¢ikisindan reaktdr ¢ikisina direkt baglanan ek bir bypass hatti

yerlestirilmistir.

Reaktan ve gaz iiriin akimlarinin analizleri, 5 vana, 7 kolon ve 3 dedektérden olusan
bir konfigiirasyona sahip Hewlett Packard Model 7890 Series II model bir gaz
kromotografi cihazi kullanilarak yapilmistir. C;-Cg arasit hidrokarbonlari analiz
etmek icin FID (Flame Ionization Dedector) kullanilmustir. Ilk TCD (Thermal
Conductivity Dedector) dedektér CO,, CO ve N, bilesenlerinin ikinci TCD dedektor
ise hidrojeni analizi i¢in kullamlmustir. Uretilen s1v1 fazdaki hidrokarbonlar ve daha
agir vaks triinler HP-PONA kolon ve FID dedektor ile donatilmis Agilent 6890
serisi gaz kromotografi cihaz1 kullanilarak analiz edilmistir.Bu iirlinler i¢in ayr1 ayri
analiz metotlart olusturulmus bunun icin Cs3p araligindaki hidrokarbonlar analiz
edilerek kalibrasyon tablolar1 olusturulmustur. Sivi iirlinler cihazda herhangi bir
partikiil ya da safsizlik sebebiyle ariza yaratmamasi amaciyla bir siringa yardimiyla
filtreden gecirilerek viallere doldurulmustur. Vaks iiriinler ise karbon disiilfiir (CS;)

cozeltisinde ¢ozdiiriilerek analize hazir hale getirilmistir.
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Sekil 5.3 :Katalizor test sistemi semasi.
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5.2.1 Testlerin yiiriitiilmesi

Tipik bir FT performansi testi su sekilde yliriitiilmiistiir. Tiim testler Oncesinde
katalizorler birtakim 6n islemlere tabii tutulmustur. Bu islemler kalsinasyon ve
aktivasyon islemleridir. Katalizor yiiklemesi yapildiktan sonra reaktoriin i¢indeki
havay1 bosaltmak igin 5-10 dakika numunenin igerisinden azot gazi gegirilmistir. {1k
olarak katalizoriin kalsinasyonu gerceklestirilmistir. Bunun i¢in reaktdr 30 dakikada
25°C’den 100°C’ye 1sitilmig, 10 dakika bu sicaklikta bekletildikten sonra 150
dakikada 475°C’ye 1sitilmigtir, 600 dakika bu sicaklikta bekletilmistir,daha sonra 90
dakikada 25°C’ye sogutulmustur. Kalsinasyon islemi sirasinda sistemden 3 I/h

debide kuru hava gegirilmistir.

Katalizor aktivasyonu, atmosferik basingta ve hidrojen akimi altinda 2°C/dk’lik
1sitma  hiziylagergeklestirilmistir.Katalizoriin  indirgenmesi igin sistemden 4.51/h
debide H; gazi1 gegirilmistir. Firin sicakligi 30 dakikada25°C’den 150°C’ye 1sitilmus,
10 dakika bu sicaklikta kaldiktan sonra 140 dakikada 425°C’ye kadar 1sitilmistir, bu
sicaklikta 8 saat beklenmis ve reaksiyon sicakligina (280°C) kadar 90
dakikadasogutulmustur. Soguma esnasinda bir taraftan CO gaz1 disinda diger
besleme gazlar1 sisteme gonderilerek reaksiyon sicakligina gelene dek sistemin
basin¢landirilmasi yapilmistir. Kalsinasyon ve indirgenme islemleri toplam 27 saat
stirmiistlir ve sistem basin¢landirilmadan gerceklestirilmistir. Reaksiyon i¢in sistem
basincti 19 Dbara c¢ikarilmis ve reaksiyon sonuna kadar bu basingta
tutulmustur.Sicaklik  dengelendikten sonra, CO/H,/N, gaz karisimi reaktore
3/1,5/0,45 oranlarinda toplam 4,95 In/h debi ile beslenmistir. Tiim test boyunca gazin
saatteki bosluk hiz1 750 saat™'*dir. Tipik bir katalizor testi toplam reaksiyon zamani
baz alindiginda yaklasik olarak 90 saat siirmektedir. Katalizor test serisi kapsaminda
280, 265, 250 °C sicakliklarinda, H,/CO oranimi 1:1 ve 2,5:1 aralifinda degistirerek

degisik parametrelerde testler yapilmistir.
5.3 Test Sonuclarimin Analizi

Onceki boliimde de bahsedildigi iizere test sisteminde iki adet kapan bulunmaktadir.
Sicak kapan 200 °C’de, soguk kapan ise 5°C’de tutulmaktadir. Reaktdriin hemen
ardindan gelen sicak kapanda zincir uzunlugu C;g’in {izerinde olan hidrokarbonlar
yogusmaktadir. Soguk kapanda ise C4-C,g arasindaki hidrokarbonlar yogusmaktadir.

Ikinci kapanda yogusmayan komponentler (C;-C4 ve diger permanent gazlar) gaz
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olarak sistemi terk etmektedir. Gaz fazinda sistemi terk eden bu komponentlerin gaz
analizleri hat {izerinde bir GC’de gergek zamanli olarak yapilmaktadir. Donilisiim
hesaplamalar1 ve CO, ile C;-C4 hidrokarbonlarin segicilikleri gaz analiz sonuglarina
gore hesaplanmaktadir. Karbonmonoksit ve hidrojen doniisiimleri asagidaki verilen
esitlik 5.1 ve 5.2 kullamlarak hesaplanmistir. Inert davranim gostererek
hesaplamalarda referans olmasi1 amaciyla reaktore beslenen azot, beslendigi debide,

gaz fazinda reaktorden ¢ikisi temel alinmastir.
Xco=[Fcog—(ycog -Fna/ynog) 1/ F cog (5.1)

Xm= [Frog—(ynag- Frna/ynog) 1/ F g (5.2)

Yukaridaki esitliklerde X, doniisiimii, F,, besleme debisini (I/saat), y, GC ¢ikis gaz
bilesiminde bulunan n bilesenin yiizdesini sembolize etmektedir.Secicilik degerleri,
FT reaksiyonu neticesinde karbon monoksitin hangi oranda karbondioksit ve sistemi
gaz fazinda terk eden C;-C4 hidrokarbonlara doniistiigii hesaplanarak elde edilmistir.
Ornek olarak karbon dioksit ve metanin segicilikleri asagidaki goriilen esitlik 5.3 ve

esitlik 5.4°teki gibi hesaplanmustir.
Scha=nc .y chae - Mn2/ (Y N2 - F co - X co) (5.3)
Sco2=nc .y coze- M2/ (Y N2 - Fco - X co) 5.4

Yukaridaki esitliklerde S, n bilesenin seciciligi, n, karbon sayisini, X, n bilesenin
doniisiimii, M, n bilegsenin molar debisi(mol/saat), y, ¢ikis gaz bilesiminde bulunan n
bilesenin ylizdesini sembolize etmektedir.Yapisinda zeolit bulunan katalizorler ile
yapilan ¢aligmalarda sicak kapanda herhangi bir birikim gézlenmemistir.Sistemi gaz
fazinda sistemi terk etmeyen biitliin komponentler soguk kapanda sivi halde
tutulmaktadir. Soguk kapanda toplanan sivilarin analizi ayn bir GC ile
gerceklestirilmistir.  Bu  fraksiyonun  seciciligi  toplu olarak  Cs;seklinde
adlandirlmistir.  Esitlik  5.5°te  goriildiigi gibi  Csisegiciligi, gaz fazindaki

komponentlerin (C;-Cy) segiciliklerinin birden ¢ikarilmasi ile elde edilmistir.
S c5+=1 - (S co2*S ci-c4) (5.5)

Yukaridaki esitlikte Scsy; Csihidrokarbonlarin segiciligini, Scop; CO; segiciligini,S
ci-ca; gaz fazindaki (C;-C4) komponentlerin segiciligini sembolize etmektedir.Sivi
fazda toplanan sivilarin miktar1 Olciilerek, kiitle dengesinin saglamasi yapilmstir.

Buna bagli olarak % kiitle dengesi kesinligi hesaplanmuigtir.
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6. SONUCLAR VE TARTISMA

Bu boélimde deneysel calismalar sonucu elde edilen bulgular ve goriisler
sunulmaktadir. Hazirlanan 7 adet katalizoriin gaz ve siv1 analizleri, karakterizasyon,
katalizorlerin FT ve SGD reaksiyon aktivitesi ve deaktivasyon performanslarina

iliskin sonuglara yer verilecektir.

6.1 Karakterizasyon Sonuclar:

Katalizorler iizerinde gergeklestirilen X 1511 dagilimi (XRD), N, adsorpsiyonu,
Eslesmis ¢ift plazma analizi (ICP), 1s1l agirlik kayb1 (TGA) analizlerinden elde edilen
sonugclar toplu olarak Sekil 6.1, Sekil 6.2 ve Cizelge 6.1°de verilmistir.

Deneysel caligmalarda diisiik aliimina (Al,O3) igerikli olup SiO,/Al,O3 orani (SAR)
280 olan ZSMS zeoliti kullanilarak katalizor sentezi yapilmistir. Barros ve dig.,
(2007) yaptiklar1 caligmada farkli SAR degerli ZSMS5 zeolitlerinin asiditelerini
belirlemek amaciyla NH3;-TPD yontemi kullanilmistir.

Buna gore yiiksek SAR degerli ZSMS5 (SAR:280) zeolitinin asiditesi 216 mmol/g
iken diisik SAR degerli (SAR:30) ZSMS5 zeolitinin asiditesi 1628 mmol/gr’dir.
Azalan SAR degeriyle birlikte asidite degerinde 8 kat bir artis gozlenmistir.
Literatiirde bu sonuglarla uyumlu baska ¢alismalarda bulunmaktadir (Gaoh vd, 2004;
Gonzalez vd, 2007).

Katalizor ve zeolitlere ait indirgenim 6zellikleri anlayabilmek amaciyla n-butil amin
(n-BA) adsorpsiyonu ile asidite dlglimleri yapilmistir. Bu amagla oncelikle kalsine
zeolit ve katalizorler 24 saat siiresince bir desikator igerisinde n- butil amin buharina
tabii tutulmustur. Sonra cihaz igerisinde N, varliginda oda sicakligindan 2,5°C/dk
1sitma hiziyla yarim saatte 100 °C’ye ¢ikan ve bu sicaklik degerinde yarim saat
boyunca kalan numuneler yine ayni 1sitma hiziyla 750°C’ye yliikseltilmistir. Buna
gore ZSMS, dealiimine ZSM5 (DZSMS5) ve zeolit destekli katalizorlerin (IFeZ4,
IFeZ9, IFeZ18) zayif ve kuvvetli asit bolgelerinde sergilemis oldugu TGA

davranimina ait analiz sonuglart Sekil 6.1°de goriilmektedir.
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Sekil 6.1 : Kalsine edilmis katalizorlerin ve zeolitlerin TGA grafikleri.

Elde edilen bu diagram yardimiyla zeolit ve katalizorlere ait kuvvetli ve zayif asit
bolgelerindeki adsorpsiyon davranimlar1 belirlenmistir. Buna gore zayif asit bolgesi
100 °C -200 °C aralig1 iken kuvvetli asit bolgesi 225 °C - 450 °C’dir. Katalizor ve

zeolitler i¢in hesaplanan asidite degerleri Cizelge 6.1’de sunulmaktadir.

Cizelge 6.1 : Zeolit ve katalizorlere ait asidite degerleri.

Asidite (mmol/g) ZSM5 DZSM5 1FeZ4 1FeZ9 IFeDZ9 1FeZ18

Zayif Asit Bolgesi

(100 °C -200 °C) 0,567 0,565 0,547 0,410 0,506 0,360
Kuvvetli Asit Bolgesi

(225°C -450 °C) 0,180 0,242 0,215 0,137 0,253 0,249

Kullanilan zeolit diisiik asiditeli oldugundan gerek katalizorler gerekse de dealiimine
edilmis ve baz ZSMS5 i¢in gercgeklestirilen 6l¢limler neticesinde belirgin bir asidite
degeri elde edilememistir. Dealiimine ZSMS5 ile ZSMS arasinda da belirgin bir
asidite farki ve goriilmemektedir. Bunun sebebi 6l¢iim tekniginin hassaslhigindan ve
kullanilan ana zeolitinin yiiksek SAR degerine diger bir deyisle diisiik asiditeye sahip

olmasindan kaynaklanmaktadir. Diisiik asiditeli ZSMS5 secilerek Cs.; segiciligini
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maksimize etmek ve deaktivasyonu yavaslatmak amaglanmistir. Diisiik asiditeli
ZSMS5 seciminin avantajlart Botes ve dig., (2004) yaptiklar1 c¢aligmada da

vurgulanmaktadir.

Katalizorler, ZSMS5 ve dealiimine ZSM5’e ait XRD desengrafigi Sekil 6.2°de
gorlilmektedir.Dealiiminasyon o&ncesi (ZSMS5) ve sonrast (D-ZSMS5) desenler
kiyaslandiginda, 26 = 7,9 ve 23,02 deki tipik ZSM5 piklerinin dealiiminasyondan
sonra da konum ve siddetlerini koruduklar1 dikkati cekmektedir.

Bu sonug, dealiiminasyonun ZSMS5’nin kristal yapisinda énemli bir degisime yol
acmadigr anlasilmaktadir. Zeolit destekli katalizorlerin  (IFeZ4, IFeZ9,
IFeZ18)desenleri incelendiginde ve orijinal zeolitin desenleriyle kiyaslandiginda,
demir yiiklemeden sonra zeolit tipik piklerinin siddetlerinde bir azalma olsa da,
varliklarin1 koruduklart goriilmektedir. Benzer sekilde demire ait 26=33,3 ve 35,7
deki karakteristik pikler bu desenlerde goriilmektedir. Bu da, demirin zeolitin iizerine
emdirildiginin bir gostergesi olarak goriilmelidir. Demir piklerinin siddeti, zeolite

yiliklenen demir miktariyla orantili olarak artma egilimi i¢inde olmustur.

Katalizorlerin igermis oldugu demirin kristallerinin yaklasik boyutlart Scherrer
esitligi yardimiyla XRD desenlerinden hesaplanmistir (Patterson, 1939). Buna gore
demirin efektif kristal biiyiikliigii (t ) asagidaki sekilde hesaplanabilmektedir:

KA

e Fooeg .1

Burada, B pik genisligini, K sabit say1y1, A radyasyonun dalga boyunu (CuKa igin
1.5418 A), Oise radyan cinsinden Bragg agisini sembolize etmektedir. Hesaplanan
kristal boyutlar1 Cizelge 6.2°de gosterilmistir. Cizelgeden goriildigii gibi,
katalizorlerdeki demir kristal boyutu demir igerigi artigina paralel olarak artmis ve
%4 demir igeren [FeZ4 katalizorii igin 15,3 nm olan kristal boyutunun %18 oraninda
demir igceren [FeZ18 katalizorii i¢in 25,3 nm’e ¢ikmustir. Bu c¢izelgede dealiimine
edilmis ve ham ZSMS5 zeoliti ile kiyaslamam yapmak amaciyla emdirme yontemiyle
hazirlanmis IFeZ4, 1FeZ9, IFeDZ9 ve IFeZ18 zeolit destekli demir katalizorlerin
icindeki zeolite ait bagil kristalinite hesaplamalarinin sonuglar1 da toplu olarak

verilmistir.
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Sekil 6.2 : Kalsine edilmis katalizorlerin ve zeolitlerin XRD desenleri.
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Kristalinite degerleri, katalizordeki karakteristik zeolit piklerinin siddetinden
yararlanilarak hesaplanmistir ve demirin yiliklenmesi nedeniyle zeolitin kristal
yapisinda meydana gelen degisikler konusunda bilgi verebilmektedir. ZSMS5’in
kristalinite degeri 100 olarak kabul edilmistir. Katalizorlerdeki ZSMS5’e  ait
karakteristik piklerin siddetleri, bu baz degerle kiyaslanarak katalizorlerin bagil
kristalinite degerleri hesaplanmistir. Cizelgeden goriildiigii gibi, katalizordeki demir
miktari arttikca, bagil kristalinite de azalmis ve %4 demir igeren [FeZ4 katalizoriinde
%27, %9 demir iceren IFeZ9 katalizoriinde %42 ve %18 demir iceren [FeZ18
katalizoriinde %49 oraninda bir disiis gozlenmistir.Bu durumemdirme ve
kalsinasyon iglemlerinin sonucunda amorf demir fazinin olusmasiyla birlikte zeolit
kristalinitesinin diismesinden kaynaklanmaktadir. Diger taraftan, dealiiminasyon
sonras1 ZSM5’in kristalinitesinde 6nemli bir kayip goriilmemektedir. Taze ZSM5’in
%100 olan referans kristalinitesi dealiiminasyondan sonra %99 olarak
hesaplanmistir. Bundan daanlasilacag: iizere dealiiminasyon islemi zeolitin kristal

yapisina belirgin bir zarar vermedigi sonucuna varilmistir.

Cizelge 6.2 : Katalizorlere ait bilesim ve dokusal 6zellikler.

Baz D-
Katalizor ZSM5 ZSM5 IFeZ4 1FeZ9 IFeZl18 IFeDZ9 BFe PFe
BET Yizey
alan1 (m?/g) 4479 416,6 4523 3826 2924 43273 39,0 35,0
D1s ylzey
alam(mz/g) 90,74 62,25 115 135,8 95,83 146,5 39,0 34,0
Mikrogdzenek
yuzey
alanl(mz/g) 357,1 353,4 337,3 246,88 196,6 285,8 73 70
Mikro gbzenek
hacmi (cc/g) 0,159 0,159 0,158 0,113 0,089 0,124 0,026 0,02
Metal kristal
boyutu (nm) na na 15,3 21,0 253 16,6 21,3 34,7
ZSMS5 bagil
kristalinite (%) 100 98,99 73,16 58,71 51,47 51,62 na na
Demir ytikii
(wt. %) na na 4,14 9,35 17,55 9,5 100 100

Kullanilan zeolitin ve sentezlenen katalizorlerin toplam BET yiizey alan1 ve gozenek
Olctimlerinin Cizelge 6.2 de verilen sonuglari, demirin yiiklenmesinden sonra,

zeolitin yiizey alan1 ve gozenek hacminde 6nemli diismelerin meydana geldigini

59



ortaya koymaktadir. Yaklasik 448 m?/g olan orijinal ZSM5’in toplam BET yiizey
alan1 destekli katalizorlerde, en diisiik demir miktar1 tagiyan IFeZ4 harig, yiiklenen
demir miktarina paralel olarak azalmis ve en yiliksek demir oranina (%18) sahip olan,
[FeZ18 kodlu katalizérde 292 m*/g’ a kadar diismiistiir. Benzer bir siire¢ mikro

gozenek hacimleri i¢in de s6z konusudur.

ZSMS5 igin 357 cm’/g olarak Slgiilen gozenek hacmi, demir miktarmm artmasiyla
birlikte azalmigtir. Yine en biiyiik diisiis en yiiksek miktarda demir igeren IFeZ18
icin Ol¢iilmistiir. Bu katalizordeki gézenek hacmi orijinal ZSMS5’e gore %45
oraninda daha disiiktiir. Yiizey alanlar1 ve gézenek hacimlerinde meydana gelen bu
diismeler, yiiklenen demirin zeolitin gdézeneklerinin girisini ve/veya gozeneklerin
kendisini tikamasindan kaynaklanmaktadir. IFeZ4 icin yiizey alaninda meydana
gelen artisin, zeolitin yiizeyinde biriken demirin yiizey alanindan toplam ylizey
alanimna gelen katkinin, gdzeneklerin tikanmasindan kaynaklanan diislisten gelen
azalmadan daha yiiksek olmasindan kaynaklanmasi s6z konusu olabilir. Baska bir
ifadeyle, bu katalizoriin toplam yiizeyinde meydana gelen artis, dis ylizeyde biriken
demirin yilizey alaninin, tikanan gozeneklerin toplam alanindan daha biiyiik
olmasinin bir sonucu olarak ortaya ¢ikmistir. Demir miktarinin daha artmasi
sonucunda, gaz icin ulasilmaz hale gelen toplam gozenek ylizeyinin, dis yiizeyde
biriken demirin ylizey alanin1 asmakta ve dolayistyla bu iki gelismenin bileske etkisi
toplam BET alanina negatif olarak yansimaktadir. Pirola ve dig, (2010) yaptiklar
calismada 520 m%/g yiizey alani olan SiO, destek iizerine geleneksel emdirme
yontemiyle ag. %10-30-50 seklinde artan oranda demir yiiklemeleri sonucunda elde
edilen katalizorlerin BET yiizey alanlari sirastyla 218, 160, 116 m*/g’ye diismiistiir.
Bu durum yukarida sozii edilen demir dagilimina bagli olarak yiizey alanindaki

azalis1 destekler niteliktedir.

Ote yandan, katalizdrlerin dis yiizey alanlar incelendiginde, demir miktarinin
artisina baglh olarak dig ylizey alaninin arttig1, ancak demir ylizdesi %9’u astiginda
bir diismenin meydana geldigi dikkati ¢cekmektedir. Diigiik demir ylizdelerine sahip
katalizorlerde dis ylizeyde toplanan demirin yiizey alani, daha once belirtilen
nedenlerle, zeolitin dis yiizey alanina olumlu katkida bulunmaktadir. Ancak yiiksek
oranlarda demir yiiklendigi durumlarda, demirin ylizey iizerinde dagilmasinda
meydana gelen kotiilesme ve demirin bir kisminin yigin halinde birikmesinden

kaynaklanmas1 miimkiindjir.
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Dealiiminasyon zeolitin toplam BET ylizey alaninda %7 gibi sinirh bir diislise neden
olsa da, gozenek hacminde bir degisiklik yaratmamistir. Dealiimine zeolitle
hazirlanan ve %9 oraninda demir iceren katalizoriin, IFeDZ9, toplam BET ylizey
alan1 dealiimine zeolite kiyasla %3,7 gibi hafif bir artis gostermistir. Buna karsin,
demirin yliklenmesi sonucunda, dealiimine zeolitin gbzenek hacminde %22’e varan
bir diisiis gorlilmiistiir. Dealiimine zeolitle hazirlanmis katalizorle ilgili olarak
gbzlenen en dikkati ¢ekici gelisme dis yiizeydeki degismedir. Katalizoriin dis yliz
alam 1.35 kat artarak 62 m*/g’dan 146 m*/g’ a kadar ¢ikmustir. Bu da bu kataliz6riin
toplam BET alanindaki degisimle uyum i¢indedir.

6.2 Katalizorlerin FT AKktivitesi ve Omrii

Farkli calisma kosullar1 altinda zeolit destekli demir katalizorlerin FT aktivitesi,
seciciligi ve Omrii {lizerine parametrik bir calisma ylriitilmiistir. Calisma
kapsaminda kiyaslama yapabilmek amaciyla, sentezlenen zeolit destekli demir
katalizorlerin yani sira baz demir ve geleneksel demir katalizorleri sentezlenmis ve
test edilmistir. Bu deneylerin amaci bu calismada sentezlenen zeolit igerikli
katalizorlerin  performansini aym1 kosullar altinda geleneksel katalizorlerin
performansiyla karsilastirmaktir. Hazirlama yontemi, katalizoriin bilesimi, reaksiyon
sicakligt ve gaz bilesiminin katalizorlerin FT katalitik aktivitesine olan etkisini
arastirmak amaciyla bir seri performans testleri yapilmistir. Elde edilen sonuglar
Cizelge 6.3 ve 6.4 ‘te sunulmaktadir. Tiim testler siiresince reaksiyon basinci ve
birim saat basina sistemden gegen gaz miktar1 diger bir deyisle gaz bosluk hiz1 (gas
hourly space velocity-GHSV) sirastyla 19 bar mutlak basing ve 750 saat’

degerlerinde tutulmustur.
6.2.1 Katalizor hazirlama yontemi ve bilesiminin aktiviteye etkisi

CO doniisiimii. Cizelgelerdeki sonuclar gbézden gecirildiginde zeolit iceren
katalizorlerin yilksek CO doniisiim oranlarma sahip olabildigi goriilmektedir.
T=280°C’de doniisiim oranlar1 bu katalizorler icin %40 ile %72 arasinda degismistir.
Doniisiim oranlarinin katalizorlerin igermis oldugu demir miktar1 tarafindan da
etkilendigi gozlenmistir. En diisitk miktarda (%4) demir igeren IFeZ4 katalizorii igin
yaklasik %43 olan donilisiim orani, demir miktar1 %18’ a ¢ikinca (IFeZ18) %72’

kadar yiikselmistir. Ancak demir miktarindaki artisla,CO donilistimii arasinda
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dogrusal, bagka bir ifadeyle bire bir iliski goriilmemektedir. Demir miktarinda
yaklagik 4.5 katlik bir artis olmasina karsin doniisiim 1.7 kat artabilmistir. Bu durum
katalizoriin performansinin yalniz demir miktarmin artirilmasiyla degil, ayni
zamanda yiiklenen demirin destek malzemesi, zeolit, lizerinde dagilma seklinden ve
demirin tanecik boyutu tarafindan da 6nemli 6l¢iide etkilenebildiginin bir gdstergesi

olarak alinabilir.

Boliim 6.1°de tartisildigr gibi, zeolit destekli katalizorlerde (IFeZ4, 1FeZ9, 1FeZ18)
yiiklenen demir miktar1 artikga, BET yiizey alani, mikro gézenek hacmi ve ylizey
alan1 Oonemli oranlarda diistiigii goriilmektedir. Baska bir ifadeyle demir miktar
artmasina karsin, katalizoriin reaksiyonlarin gerceklesmesine elverisli ylizey alanm
miktar1 azalmistir. Demirin kristal boyutu ise, demir miktarinin artisina bagh olarak
artmistir. Bu da aktif metal olan demirin reaksiyon aktivitesini olumsuz bir sekilde
etkilemektedir. Yine daha once belirtildigi gibi, 6zellikle yliksek miktarda demirin
bulundugu katalizorlerde, demirin destek malzemesi iizerinde dagiliminin bozulmasi
ve bir miktar demirin y1gin halinde birikmesi s6z konusu olabilmektedir. Dolayisiyla,
demirin FT reaksiyonlarinda kullanilma etkinligini bozulabilmektedir. Katalizdrlerin
fiziksel oOzellikleriyle CO doniisim oranlar1 bir arada degerlendirildiginde, bu
katalizorlerin FT siireglerinin zit yonde etki eden bu faktorlerin etkisi altinda
gerceklestigi ve demir miktarinin pozitif etkisinin fiziksel parametrelerdeki bozulma
tarafindan 6nemli Olgiilerde baskilanabildigini anlasilmaktadir. Bu sonug, demirin
destek iizerinde miimkiin oldugu kadar homojen ve etkin bir sekilde yiliklenmesinin

Onemini ortaya koymaktadir.

Aliiminyum oran1 diisiiriilen (dealiiminasyona ugratilmis) zeolitle hazirlanan
katalizor (IFeDZ9) icin belirlenen CO doniisiim orani, beklendigi {izere, yaklasik
olarak ayni miktarda demir igeren ve orijinal zeolitle hazirlanan katalizoriin (IFeZ9)
donlisim oranindan daha diisiik olmustur. Bu durum reaksiyon sicakligindaki
degismeden etkilenmemistir. Demir ve zeolitin fiziksel olarak karistirilmasiyla
hazirlanan ve yaklasik %9 oraninda demir igeren HFeZ9 katalizorii i¢in bulunan CO
oranlar1 ayni miktarda demir i¢eren zeolit destekli IFeZ9 katalizoriiniin doniisiim
oranlarindan daha diisiik kalmistir. Bu durumun, zeolit destekli katalizorlerin
reaksiyon i¢in daha genis bir yilizey alanina sahip olmasi ve bunun sonucunda
demirin daha kolay wulasilabilir bir konumda olmasindan kaynaklandigi

sanilmaktadir.

62



Cizelge 6.3 : 265°C’dakatalizorlerin FT aktivitesi, hidrokarbon iirtin dagilimlar1 ve
iiretkenlikleri (P=19 bar (m), GHSV=750 saat', H,:CO=2:1).

Katalizor IFeZ4 1FeZ9 IFeZ18 HFeZ9 1FeDZ9 BFe
Doéntistim(%)

CO 22,6 31,5 43,8 22,7 19,3 320
H, 21,4 29,3 46,6 20,6 22,3 27,6
Secicilik (%)

CO, 7,4 7,4 5,5 10,3 2,17 16,7
Uretkenlik

Hidrokarbon (g /g-Fe) 0,89 0,47 033 0,68 045 0,03
Verim

: 3

Hidrokarbon (g/Nm'- 202,0 2042  190,8 201,6 187,1 1932
donlisen sentez gazi)

Benzinarallgl(g/Nm3— 79,6 98.6 1254 91,32 111,5 89,5
doniisen sentez gazi)

Sentez gazi doniisiim hizi, 1969 1025 782 1518 1084 6,7

(mmol (H,+CO)/g-Fe/s )

Uriin bilesimi (a8.%)

C, 27,5 19,0 10,9 17,7 16,0 14,1
Cy-Cy4 31,2 30,4 184 359 20,3 29,0
Cs-Cyy 394 48,3 65,7 453 59,6 463
C1-Cis 1,8 2,3 4,9 0,9 4,0 10,0
Ciot+ 0,0 0,0 0,1 0,3 0,2 0,6

Olefin oran1 (mol%) (gaz

fazdaki) 8,99 188 17,5 84 258 385
Kiitle dengesi hassasiyeti

(%0) 90,02 97,1 90,93 98,55 9385 92,0
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Cizelge 6.4 : 280°C’dakatalizorlerin FT aktivitesi, hidrokarbon iirtin dagilimlar1 ve
iiretkenlikleri (P=19 bar (m), GHSV=750 saat', H,:CO=2:1).

Katalizor IFeZ4 1FeZ9 1FeZ18 HFeZ9 1FeDZ9 PFe BFe
Doénitistim(%)
CO 433 52,1 72,4 43,0 40,2 97,0 334
H, 33,9 41,6 61,7 31,1 37,5 92,0 39,6
Secicilik (%)
CO, 8,2 13,2 9,0 17,2 7,4 41,6 20,5
Uretkenlik
Hidrokarbon (g/g-Fe) 1,7 0,7 0,5 1,2 0,89 0,41 0,03
Verim
Hidrokarbon (g/Nm?-
doniisen sentez gazi) 226,0 211,3 2125 213,6 2039 163 187,0
Benzin aralig (g/Nm’-
doniisen sentez gazi) 121,5 87,4 1569 96,7 115,8 23,96 76,6
Sentez gaz1 doniisiim
hizi,
(mmol (H,+CO)/g-Fe/s) 3344  154,0 111,9 2494 195.4 81 8,2
Uriin bilesimi (a8.%)
C 17,4 17,0 79 16,9 15,8 27,3 15,6
Cy-Cy4 25,7 30,2 14,0 34,6 24,8 43,1 359
Cs-Cpy 53,8 50,3 73,9 45,3 56,8 14,7 41,0
C2-Cyg 3,2 2,6 40 1,5 2,3 33 6,8
Ciot 0,0 0,0 03 1,7 0,3 11,6 0,7
Olefin orani (mol%)
(gaz fazdaki) 5,7 10,6 6,7 5,03 11,7 66,7 37,2
Kiitle dengesi
hassasiyeti(%) 94.4 96,3 90,8 98,8 90,3 na 98,5
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CO doniigiimleri agisindan en yiiksek aktiviteyi, %97 doniistimle, geleneksel demir
katalizorii (PFe) gOstermistir. Buna karsilik baz demir katalizorii (BFe) ise %33.4
doniisiim oraniyla incelenen katalizorler i¢inde en diisiik aktiviteye sahip olmustur.
Zeolit destekli katalizorlerle kiyaslandiginda, yiiksek yilizey alam1 ve gozenek
hacmine sahip ZSM5’in destek olarak kullanilmasinin katalizoriin aktivitesini dnemli
Olciide artirdig1 acik bir sekilde ortaya konulmaktadir. Zeolit destekli katalizorlerin

tiimii daha yiiksek CO doniisiim oranlarina ulagmislardir.

Hidrokarbon iiretim verimi. FT proseslerinde, katalizoriin i¢erdigi birim demir
miktar1 basina {iretilen hidrokarbon miktari, katalizorlerin aktiviteleri ve aktif fazin
kullanilma etkinligi agisindan onemli bir gosterge olarak degerlendirilmektedir. Bu
calismada sentezlenen katalizorlerle gergeklestirilen performans testlerinde
katalizorler i¢in gram demir basina hesaplanan hidrokarbon iiretim
miktarlari/verimleri de Cizelge 6.3 ve Cizelge 6.4’de verilmistir. Sonuclar, FT
prosesinde hidrokarbon veriminin kataliz6riin tipi ve Ozellikleri tarafindan kuvvetli
bir sekilde etkilenebildigini net bir sekilde ortaya koymaktadir. T = 280 °C’da verim,
katalizoriin tipine bagli olarak, 0,03 ile 1,7 g hidrokarbon/g Fe gibi ¢cok genis bir
aralikta degismistir. En yiiksek verim siirpriz bir sekilde zeolit destekli bir katalizor
olan IFeZ4 i¢in, en diisiik verim ise baz demir, BFe, i¢in hesaplanmistir. T =
265°C’da bu durum degismemistir. Ancak diisiik sicaklikta hidrokarbon verimi
gorece daha dar bir aralikta, 0,003-0,89 g hidrokarbon/g Fe, degismistir.

Zeolit destekli katalizorler (IFeZ4, [FeZ9, IFeZ18) incelendiginde birim demir basina
tretilen hidrokarbon miktar1 katalizériin icerdigi demir miktariyla azaldigi
goriilmektedir. T = 280 °C’da, %4 oraninda demir igeren Kkatalizoriin (IFeZ4) verimi,
%18 oraninda demir iceren katalizoriin (IFeZ18) veriminden yaklasik olarak 3,4 kat
daha yiiksektir. Bu durum, demirin diisiik miktarlarda demir igeren destekli
katalizérlerde demir fazinin daha iyi dagildigin1 ve daha kolay erisilebilir oldugunu
ve dolayisiyla daha etkin bir sekilde kullanilabildigini gostermektedir. Bu sonug
destekli katalizorlerde aktif fazin (demirin) ulasilabilir olmasinin, bagka bir ifadeyle

katalizor hazirlama yonteminin 6nemini bir kez daha kanitlamaktadir.

Dealiimine zeolitle hazirlanan destekli katalizoriin (IFeDZ9) hidrokarbon verimi,
yaklagik ayni miktarda demir iceren orijinal zeolitle hazirlanan katalizére (IFeZ9)
kiyasla yaklasik %27 oraninda daha yiliksek olmustur. IFeDZ9 katalizoriiniin BET

ylizey alani ve gozenek hacminin daha yiliksek olmasinin, Cizelge 6.2, ve
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dealliminasyon sonucunda reaksiyon gazlarinin daha igerdeki gozeneklere
ulasabilmesininkatalizoriin daha etkin bir sekilde kullanilmasinda ©6nemli rol

oynadig1 sanilmaktadir.

6.2.2 Sicakhi@in katalizorlerin FT aktivitesine etkisi

Reaksiyon sicakligi, FT katalizorlerinin aktivitesini etkileyen en 6nemli
parametrelerden birisidir. Sentezlenen katalizorlerin reaksiyon sicakligindan nasil
etkilendiklerini belirlemek amaciyla degisik sicakliklarda bir seri deney yapilmistir.
Elde edilen sonuglar Cizelge 6.3, Cizelge 6.4 ve Sekil 6.3’de sunulmustur. Deneyler
250 °Cila 280 °C araliginda gergeklestirilmistir. Cizelgelerde aktivite destlerinin
sonuclart iki farkli sicaklik igin verilmistir. Sekil 6.3’de ise katalizorlerin CO

doniistim etkinlikleri sicakligin bir fonksiyonu olarak daha ayrintili bir sekilde

sunulmustur.
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Sekil 6.3 :Sicakligin  katalizorlerin CO doniistimlerine etkisi.(P=19 bar (m),
GHSV=750 saat”', H,:CO=2:1)

Sekilden goriildigi gibi, incelenen sicaklik araliginda biitiin katalizorlerin CO
dontisiim verimleri sicakliktan olumlu bir sekilde etkilenmekte ve yiikselen reaksiyon
sicakligiyla artmaktadir. CO dontisiimii agisindan, zeolit destekli ve %18 oraninda

demir iceren katalizor (IFeZ18) en aktif katalizor olarak 6ne ¢ikmaktadir. Elde edilen

66



ilging bir bulgu da yine bu katalizoriin sicakliktan en fazla etkilenen katalizor olarak

goriinmesidir.

Cizelge 6.3 ve Cizelge 6.4’deki sonuglardan, 265 °C ve 280°C sicakliklarda
gerceklestirilen performans deneylerinin sonuglari kiyaslandiginda, sicakligin genel
olarak, biitlin katalizorlerin performansini her acgidan ve Onemli Olgiide
etkileyebildigi ~anlagilmaktadir. Reaksiyon sicakhiginin  265°C’dan  280°C’a
c¢ikartilmasiyla CO doniisiim oranlar1 test edilen biitiin katalizorler i¢in artmistir. 265
°C’da  %19.3 ile %43.8 arasinda odlgiilen oranlar, 280 °C’da bir hayli yiikselerek
%40-%97 araligina oturmustur.

Reaksiyon sicakligindaki 30 °C’lik artig IFeZ18 katalizoriiniin CO dontisiimiinii
%33,1’lerden %72,4’lere ¢ikartmustir. Zeolit igerikli katalizorlerde aktivite, katalizor
sentezleme yoOntemine bagli olarak degismektedir. %9 demir igerigine sahip
katalizorlerden emdirme (impregnasyon) yontemi ile sentezlenen katalizoriin (IFeZ9)
CO doniistimii fiziksel karisim yontemi ile hazirlanan hibrit katalizoriin (HFeZ9) CO
doniistimiinden yiiksektir. Bunun sebebi emdirme (impregnasyon) yoOntemi ile

hazirlanan katalizoriin daha iyi bir demir dagilimina sahip olmasidir.

Diger taraftan destek olarak dealiimine edilmis olan ZSMS5’in kullanildig: katalizoriin
(IFeDZ9) aktivitesinin ayni oranda demir iceren zeolit destekli katalizoriin (IFeZ9)
aktivitesinden daha diisiik kaldigi dikkati ¢ekmektedir. Baz demir katalizoriiniin

(BFe) CO doniisiim aktivitesi sicakliktan daha az etkilenmis gériinmektedir.

6.2.3 Basincin katalizorlerin FT aktivitesine etkisi

Reaksiyon basinci, FT katalizor aktivitesini diger bir 6nemli parametredir. Bu
calismada incelenen katalizorlerden IFeZ9 temel alinarak sistem basincinda yapilan
degisikligin FT aktivitesine olan etkisi incelenmistir.IFeZ9 katalizoriine ait CO ve H,
dontistimleri ile CO, ve hidrokarbon segiciliklerine iligskin degerler Sekil 6.4’te

verilmistir.

H, doniisiimii ise basing 12 bar’dan 15,5 bara yiikseltildiginde %25°ten %35’lere
yiikselmektedir. Basing degeri 15,5 bardan 22,5 bara yiikseltildiginde ise %35’ten
%39’a ¢ikmaktadir. CO, segiciligi ise basing degeri 8 bardan 22,5 bara ytikseltildikce
%?23°den %13’lere gerilemistir. CO; segiciliginin diisiisiine bagli olarak, yiiksek
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basincin  su gaz doniisim (SGD) reaksiyonunu baskiladigi  sonucuna

varilabilmektedir.

50

45 | K Cco
— a0 - @ s
S = ' - & '
s i
E 3s coz
= Fy
o
= 30 +Cl
=
2 25 Ocz-4
v
L] > > L 2 -»
E 20 > AC5-11
-
& 1s +C12-18
2 £
=] s
O 10 > Clo+

5 O (0+P)

o R e _ i £ i 4 .

5 7 ] 11 13 15 17 19 21 23 35
Sistem basinci (bar)

Sekil 6.4 :Basincin [FeZ9 katalizoriiniin CO ve H; doniisiimleri ile CO, ve
hidrokarbon segiciliklerine etkisi.(P=19 bar (m), GHSV=750 saat’,
H,:CO=2:1)

C, seciciligi en yiiksek 15,5 bar degerinde goriliip %22,2°dir. 22,5, 19 ve 12 bar
degerlerinde benzer degerler alip %21 civarindadir. En diisiik segicilik degeri 8 bar

degerinde goriilmiis olup %19,6tir.

Cy4 araligindaki hidrokarbonlarin seciciligi ise tiim basing degerleri i¢in %40
civarinda olup, en yiiksek C,.saraligi hidrokarbon segiciligi ise %42,8 ile 15,5 bar
degerinde elde edilmistir.Cs.;; araligindaki hidrokarbonlarin segiciligi en diisiik 15,5
bar kosulunda goriilmiis olup %33,6 degerindedir. En yiiksek secicilik degerleri ise 8
ve 22,5 bar kosullarinda elde edilmis olup %39,2°dir. 12ile 19 bar kosullarinda ise
ayni trendi sergilenmis olup her iki kosulda da Cs.;; araligindaki hidrokarbonlarin

seciciligi %37,5 degerini almistir.

C2-Cys araligindaki hidrokarbonlarin seciciligi en yiiksek 15,5 bar kosulunda
goriilmiis olup %0,62°dir. Diger basing kosullarinda ise degerler yaklasik %0,45
civarinda degigmektedir.Cio+ hidrokarbonlarinin segiciligi en yiiksek 19 bar
kosulunda olup %0,99 degerinde bulunmustur. Onu takip eden segicilik degerleri
sirastyla 8 bar kosulunda 90,84, 15,5 bar kosulunda %0,77, 22,5 bar kosulunda
%0,21 ve 12 bar kosulunda %0,11 dir.
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Doniisiimler ve Cs_j; segicilikleri baz alindiginda en iyi degerlere 22,5 bar kosulunda
ulagildig1 goriilmektedir. Ayn1 zamanda CO, seciciligi dolayisiyla SGD reaksiyonu
aktivitesi en diisiik yine 22,5 bar kosulunda elde edilmistir. Metan seciciliklerinde
belirgin bir fark goriilmedigi i¢in yine 22,5 bar diger degerlerdeki uygunlugu
sebebiyle secilebilmektedir.

6.2.4 H,/CO oranmmin Katalizorlerin Aktivitesine EtKisi

FT proseslerinde hammadde olarak kullanilan gazlar degisik kaynaklardan elde
edilebilmekte, buna bagli olarak igermis olduklar1 H, ve CO miktarlari, baska bir
ifadeyle H»/CO oranlar1 degisebilmektedir. Hy/CO orani genelde dogalgazdan elde
edilen sentez gazinda yiiksek iken komiirden elde edilen sentez gazinda ise bu oran
daha distktiir. Bu ¢alismada incelenen katalizorlerden IFeZ9 temel alinarak H,/CO
oranindaki degisikligin FT aktivitesine olan etkisi incelenmistir. Dolayisiyla bu oran

bir isletme parametresi olarak kullanilabilmektedir.

Elde edilen sonuglar Sekil 6.4’de goriilmektedir. CO doniisiimiiniin kararli bir
sekilde artan H,/CO oramiyla artigi goriilmektedir. Buna karsin, disiik H,/CO
degerlerinde H, doniisiimiinde artan H,/CO oraniyla 6nce bir diigme goriilmektedir,
ancak H/CO > 1.5 oldugunda doniisim %40 civarinda kararli bir degere
oturmaktadir. Gaz fazindaki olefin ve CO, secicilikleri ise artan H,/CO oranindan

olumsuz bir sekilde etkilenmistir.
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Sekil 6.5 :IFeZ9 katalizoriiniin CO doniistimii tizerinde H,/CO oraninin etkisi.

CO dontistimii Hy/CO orami arttikca artmasi ortamdaki CO’in reaksiyona girecek

daha cok yiiksek miktarda hidrojen igeriyor olusundan kaynaklanmaktadir.
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6.2.5 Zeolit destekli demir katalizoriin dayanimi (deaktivasyonu)

Sentezlenen herhangi bir katalizoriin ticarilesmesinin dniindeki en biiyiik engellerden
bir tanesi, ilgili operasyon kosullarinda ekonomik olarak kullanilabilecegi siiredir.
Katalizortin  kullanilabilecegi maksimum siire “katalizor Omri” olarak da
tanimlanmaktadir. Bir ¢ok katalitik proses de oldugu gibi, FT prosesinde de katalizor

bir ¢ok nedenden dolay1 zamanla katalitik aktivitesini kaybedebilmektedir.

Bu calismada hazirlanan zeolit destekli katalizorlerden bir tanesi, IFeZ9 kodlu
katalizor uzun siireli Omiir testine tabi tutularak dayanimi izlenmistir. Test su
kosullarda gerceklestirilmistir: sicaklik, T = 280°C, basing, P =19 bar mutlak, kalma
siiresi, GHSV = 750 saat”!, H,/CO = 2. Katalizér bu kosullarda 260 saat siireyle FT
prosesinde teste tabi tutulmus ve bu siire boyunca CO ve H, doniistimleri

gozlenmistir. Bu gazlarin zamana bagli doniisiimleri Sekil 6.5’de verilmistir.
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Sekil 6.6 :1FeZ9 katalizoriine ait zamana bagli dontisiim degerleri.

Sekilde gortildiigii gibi, gazlarin donilisiim oranlarinda zamana bagli olarak 6nemli bir
degisiklik gbzlenmemektedir. CO ve H, doniisiimleri sirasiyla %46 (+4) ve %40 (£4)
civarinda stabil bir band icinde sabit kalmislardir. Bu sonu¢ 260 saatlik bu test
stiresince katalizoriin katalitik aktivitesinde dikkate deger bir kayba ugramadiginin bir
kanitlamaktadir. Test sonlarina dogru katalizoriin aktivitesinde hafif de olsa bir

yikselme dikkati ¢ekmektedir. Bu artigin, katalizoriin test siiresince indirgenmeye
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devam etmesinden kaynaklandigi tahmin edilmektedir. Indirgenmenin ilerlemesine

paralel olarak, katalitik aktivitede de iyilesme meydana gelmistir.
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Sekil 6.7 :1FeZ9 katalizorilinlin zamana bagli gaz faz izomer segiciligi.

FT reaksiyonu sonucu izomer olusumu hidrokarbon sentezi ve dolayisiyla FT
aktivitesinin bir gostergesi olarak kabul edilmektedir. Zeolitin reaksiyon aktivitesi
tizerindeki bir belirtisi olarak gaz fazdaki izomer segiciligi Sekil 6.6’da goriildiigii

lizere test siiresince stabil kalmustir.

6.3 Su-Gaz Doniisiim Reaksiyonu

Demir esashi katalizorlerin varlinda gergeklesen FT prosesleri sirasinda diger
reaksiyonlarin yani sira goriilen reaksiyonlardan bir tanesi de su-gaz doniisiim (SGD)
reaksiyonudur. Proses sirasinda ¢esitli reaksiyonlar sonucunda olusan H,O ve CO
asagida esitlik 6.2’de verilen denkleme gore reaksiyona girerek CO, ve Hj’e

dontisiir:
CO+ H20 <> C02 +H, (6.2)

Kullanilan katalizériin SGD reaksiyonunun aktivitesinin yliksek oldugu durumlarda
olusan H, miktarina bagli olarak ortamdaki H,/CO orami da artar. Artan H, miktar
katalizoriin  indirgenmesini hizlandirarak/destekleyerek katalizoriin ~ etkinligini

yitirme (deaktivasyonu) siirecini yavaslatir ve bdylece dmriinii uzatir. Ote yandan

71



SGD reaksiyonu karbon monoksit tiiketmekte ve bdylece hidrokarbon iiretimi igin
gereken karbon miktarinin azalmasina neden olmaktadir. H»/CO oranlar1 ytliksek gaz
karigimlarinin kullanildigi/beslendigi FT proseslerinde hidrokarbon iiretim veriminin
diisiik olmasinin en 6nemli nedenlerinden bir tanesi budur. Bu tip bir FT prosesi
aslinda dogalgazin hammadde olarak kullanilmasiyla elde edilen sentez gaziyla
gerceklestirilen proseslere benzemektedir. Katalizoriin SGD reaksiyon aktivitesinin
belirlenmesi icin Ol¢ilit olarak katalizoriin CO; seciciligi kullanmilmaktadir. CO,
seciciligi asagidaki esitlikle tanimlanmaktadir:

CO,liretim hizi
CO tiiketim hiz1

CO; segiciligi = x 100 (6.3)
Sentezlenen katalizorlerin CO, segicilikleri iki farkli sicaklik icin Cizelge 6.3 ve
Cizelge 6.4°de verilmistir.Cizelgelerden goriilebilecegi lizere zeolit destekli
katalizérlerin SGD reaksiyonu aktivitesi baz demir katalizor (BFe) ve promotor
ilaveli geleneksel katalizore (PFe) kiyasla daha diisiiktiir. 280 °C sicaklikta BFe
katalizoriiniin CO; seg¢iciligi %20,5 iken PFe katalizoriiniin CO, seciciligi %42’dir.
Zeolit destekli katalizorlerin CO, secicilikleri ise %38,2 ila 17,2 arasinda
degismektedir. Potasyum gibi alkali katkilarin (promotorlerin) demir bazh
katalizorlerin SGD ve Boudouard tepkimelerinin aktivitesini arttirdig: bilinmektedir
(Liu ve dig, 2004; Barros ve dig, 2007; Gaoh ve dig, 2004). Potasyum katkili
geleneksel tip katalizoriin (PFe) CO; segiciligi baz demir katalizorden (BFe) 2 kat,
zeolitli katalizérlerden 2,5-5 kat daha yiiksektir. ZSMS5 asidik karakterli bir zeolit
oldugundan zeolit destekli katalizorlerin CO; segicilikleri daha diisiik olmustur. Bu
sonuglar, ZSM5’in demir katalizoriin SGD reaksiyon aktivitesini diigiirdiigiinii ortaya

koymaktadir.

Katalizor sentez metodu da SGD aktivitesi ve dolayisiyla CO, segiciligini
etkilemektedir. Cizelge 6.3 ve 6.4’te goriildiigii lizere emdirme (impregnasyon)
teknigi ile hazirlanan katalizérlerde (IFeZ4, IFeZ9, IFeZ18) hibrit katalizorlere
(HFeZ9 ) kiyasla daha giiclii bir demir — zeolit etkilesimi s6z konusudur. Bu
nedenleemdirme yontemiyle sentezlenen katalizrlerin demirin SGD reaksiyonu
aktivitesini baskilamakta daha basarili oldugu goriilmektedir. Bu duruma sebepmetal
indirgenimi sirasinda goriilen Eley — Riedal ve Mars — Van Krevelen
mekanizmalaridir.  Bunlar SGD  reaksiyonunu tetikleyen —mekanizmalardir

(Ratnasamy ve dig, 2009). Diger yanda emdirme yontemiyle hazirlanan katalizorde
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(IFeZ9) zeolit demir etkilesimi arttigindan ve zeolit i¢ine difiizyon kolaylastigindan
zeolit igerisindeki H, konsantrasyonu artmig, bu da ters SGD reaksiyonunu
aktivitesini ylikselterek emdirme teknigiyle hazirlanan katalizorlerin CO, seciciligini
azaltmistir. Cizelge 6.3 ve Cizelge 6.4’ten de anlasilacag: lizere hibrit katalizoriin
CO; segiciligi emdirme teknigiyle hazirlanan katalizorlerin CO; segiciligine nispeten

daha yiiksektir.

Dealiiminasyon uygulanan zeolitle hazirlanmis zeolit destekli katalizoriin (IFeDZ9),
CO; segiciliginin ayn1 miktarda demir igeren ve normal zeolitle hazirlanmis olan
katalizore (IFeZ9) kiyasla bir hayli disik oldugu dikkati ¢ekmektedir.
Dealliminasyon seg¢iciligi sicakliga bagli olarak %45 ile %70 oraninda diigtirmiistiir.
Bu sonug, dealuminasyon isleminden gecirilmis zeolitin, katalizériin SGD reaksiyon

aktivitesini Onemli dl¢iilerde baskilayabildigini gostermektedir.

Iki farkl1 sicaklikta elde edilen sonuglar kiyaslandiginda, Cizelge 6.3 ve Cizelge 6.4,
sicakligin biitiin katalizorlerin CO; seciciligini goriiniir bir sekilde etkileyebildigini
ortaya koymaktadir. Sicakliktaki artis katalizorlerin CO, seciciliginde genel olarak
bir artisa neden olmustur. T =265 °C’da emdirme yontemiyle hazirlanmis olan zeolit
destekli katalizorlerin %5.5 - %7.4 arasinda degisen CO, segcicilikleri, sicaklik 280
°C’a yiikseltilince %8.2-%13.2 ¢iktigi goriilmektedir. Bunun, yiiksek reaksiyon
sicakliklarda katalizorlerin genel katalitik etkinliklerinin atmasindan kaynaklandigi

sanilmaktadir.

6.4 Katalizorlerin Hidrokarbon Secicilikleri

Sentezlenen katalizorlerle geceklestirilen FT proseslerinden elde edilen iirlin
dagilimlan Cizelge 6.3, Cizelge 6.4 ve Sekil 6.7°de sunulmustur. Cizelgelerdeki C,;
metani, C,-C4 standart kosullarda gaz fazdaki, Cs-C;; benzin araligindaki, C;,-Cig
dizel araligindaki ve Cq: ise vaks tipi agir hidrokarbonlar1 gostermektedir. Sonuglar,
FT senteziyle elde edilen iiriin bilesimlerinin/dagilimlarinin katalizériin tipi ve

hazirlanma yontemiyle ile sicaklik tarafindan etkilendigini ortaya koymaktadir.

Katalizor formiilasyonu igerisindeki zeolit varligi iiriin segiciligini belirgin bir
sekilde etkilemektedir. Zeolit icerikli katalizorler ile geleneksel tip (PFe) katalizor
karsilastinlldiginda Cs-C;; ve Ciot seciciliklerinde belirgin farkliliklar oldugu

goriilmektedir. Geleneksel katalizor (PFe) Onemli Olglide agir hidrokarbon
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olusumuna izin vermektedir. Geleneksel tip katalizoriin (PFe) C9+ seciciliginin %15
seviyelerinde oldugu goriilmektedir. Katalizor sentezinde zeolit kullanim ile sicaklik

265 °C yiiksek oldugunda agir hidrokarbonlar %5 oraninda azalmaktadir.
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Sekil 6.8 :Sicaklik ve katalizor bilesiminin hidrokarbon iiriin dagilimina etkisi.

Geleneksel katalizorler test edilen diger katalizorlere kiyasla daha yiiksek oranda C,
- C4 araliginda hidrokarbon segiciligi gostermektedirler. ZSMS5 igeren katalizorler
hafif ve agir hidrokarbonlarin fraksiyonunu diisiirerek benzin fazindaki
hidrokarbonlarin miktarin1 arttirmaktadir. Bu tip katalizorler, asiditeleri sayesinde
disik  molekiil  agirlikli  olefinlerin = oligomerizasyon  reaksiyonlarim
katalizleyebilirler. Ote yandan, zeolit icerikli katalizorlerin zeolit sayesinde sahip
olduklar1 sekil secicilik ve hidrokraking 6zellikleri sayesinde agir hidrokarbonlarin

olusumu sinirlanmustir.

Zeolit icerikli katalizor hazirlama metodunun segicilik tizerindeki etkisi daha azdir.
Cizelge 6.3 ve 6.4’ten anlagilacagi iizere emdirme (impregnasyon) teknigi hazirlanan
katalizorlerin(IFeZ4, IFeZ9, IFeZ18) Cs-C;; hidrokarbon segiciligi, fiziksel karigim
metoduyla hazirlanan hibrit katalizére (HFeZ9) kiyasla daha ytiksektir. 280 °C’de

emdirme (impregnasyon) teknigi ile hazirlanan katalizérlerin Cs-C;; hidrokarbon
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seciciligi %50-74 araliginda degisirken fiziksel karisim teknigi ile hazirlanan hibrit
katalizoriin ayni1 tiriin fraksiyonu i¢in segicilik degeri %45 civarinda kalmistir. Zeolit
destekli katalizorlerin benzin araligindaki(Cs-C;;) hidrokarbonlarakarst gostermis
olduklartyiiksek segicilik bu katalizorlerdedestek olarak kullanilmis olan
ZSM5’indiisiik asiditeye sahip olmasindankaynaklanmaktadir. Bu sonuglar, yiiksek
asiditeli zeolitlerle yapilan ¢alismalardan elde edilen ve bu zeolitlerin hidrokraking
aktiviteleri sebebiyle FT sentezinde diisiikk molekiil agirlikli hidrokarbonlara karsi
daha yiiksek bir secicilige sahip oldugunu gosteren bulgularla uyumludur (Pour ve

dig, 2004; Zola ve dig., 2007).

Ote yandan ana zeolitin diisiik Al icerigi nedeniyle yapilan dealiiminasyon islemi
katalizoriin segiciliginde belirgin bir degisiklige yol agmamistir. Bunun sebebi de
zay1f asiditeye sahip ZSMS5 zeolitiyle ¢alisilmasindan kaynaklanmaktadir. Bu sebeple

dealiiminasyon islemi sonrasi zeolitin yapisinda dnemli bir degisiklik olmamuistir.

Katalizorlerin Cjo; hidrokarbon seciciliklerine baktigimizda emdirme yoOntemiyle
hazirlanan destek katalizorlerinin(IFeZ4, 1FeZ9, IFeZ18) fiziksel karisim metoduyla
hazirlanan katalizore (HFeZ9) ve baz demir katalizore (BFe) kiyasla daha diisiik
oldugu goriilmektedir. Bunun sebebi de zeolitin agir hidrokarbon olusumu saglayan
reaksiyonlar1 baskilayarak vaks miktarini diisiirmesidir. Ayn1 proses kosullar altinda
fiziksel karigim metoduyla hazirlanan hibrit katalizér (HFeZ9) vaks tipi iirlinlere
kars1 %2 gibi diisiik segicilik gostermistir. Daha onceki boliimlerde de belirtildigi
gibi, zeolit destekli katalizorler zeolit ile demirin daha iyi etkilesim i¢inde olmas1 ve
zeolitin sagladig1r sekil secicilik 6zelliginin de katkisiyla daha yiiksek secicilik

gosterirler.

Sentezlenen katalizorlerle gerceklestirilen FT sentezlerinde iiretilen gaz faz fazinda
bulunan C,-C4 araligindaki olefin tipi hidrokarbonlarin yiizdesi Sekil 6.8’de
sicakligin bir fonksiyonu olarak verilmektedir. 280 °C’da en yiiksek segicilik
degerler geleneksel (PFe) ve baz demir (BFe) katalizorleri i¢in gbzlenmis ve sirasiyla
%37 ve %67 olarak elde edilmistir. Buna karsin, sentezlenen zeolit igerikli
katalizorler gaz fazdaki olefin olusumunu dislirmiistir. Bu katalizorler i¢in gaz

fazdaki olefinler yiizdesi %5 - %10 gibi diisiik degerlerde kalmistir.
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Sekil 6.9 :Sentezlenen katalizorlerle gerceklestirilen FT sentezlerinde gaz fazi olefin

(C,-Cy) segiciligi.

Zeolit destekli katalizorlerdeki demir yiizdesi arttik¢a agir hidrokarbonlarin segiciligi
de artmaktadir. Katalizorlerdeki demir konsantrasyonu arttikca zeolitin dis yiizeyine
yerlesen ve zeolit destekle etkilesimi zayif kalan demir miktar1 da artar. Bu nedenle
de yiiksek demir icerikli zeolit destekli katalizorlerle gerceklestirilen FT
sentezlerinde daha yiiksek konsantrasyonlarda agir hidrokarbon olusumu
gozlenmistir. Hidrokarbon miktarimin artmasi, beklendigi gibi, agir hidrokarbon

seciciligini de arttirmistir.

Proses kosullarinda yapilan degisikliklerin ise segicilikler {izerinde belirgin etkileri
olmustur. Cizelge 6.3 ve Cizelge 6.4’de goriildigli gibisicaklik arttikca katkili
(promotorlil) (PFe)ve baz demir (BFe) katalizoriiniin hafif hidrokarbonlara (C;-
Cy)karst olan secicilikleri artmistir.Zeolit destekli katalizorlerin yiiksek sicakliklarda
Ci2+ segicilikleri azalirken Cs-Cy; segicilikleri ise artmigtir.Daha 6nce de tartisildigi
tizere bu davranim yiiksek sicakliklarda artan zeolit aktivitesinden

kaynaklanmaktadir.

IFeZ9 kodlu katalizorii temel alinarak H/CO oraninin C;’denCjq;’a segiciliklere

olan etkisi incelenmistir. Elde edilen sonuglar Sekil 6.9’da goriilmektedir.
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Sekil 6.10: H,/CO oraninin IFeZ9 katalizorii ile gergeklestirilen FT sentezinde

iiretilen hidrokarbon iiriin dagilimina etkisi.

Bu  durum  yiiksek = H;konsantrasyonu  varliginda  zincir  sonlanma
reaksiyonlarininhizlanmasindan kaynaklanmaktadir. Fazla hidrojen olefinleri
doyurarak parafinleredoniistiirmektedir. Gaz fazdaki hidrokarbon analizleri H,/CO
oraninin diisiik olduguFT sentezlerinde daha fazla olefinik {iriin elde edildigini
gostermistir. Segicilikler incelendiginde H,/CO orami arttikga metan segiciliginin
%10’dan %20’lere yiikseldigini goriilmektedir. Yine C,-Cs segiciligi ise oran
arttikca %25’lerden %36’lara yiikselmektedir. Benzin segiciligini gosteren Cs-Cj;
arasi hidrokarbonlar ise oran arttik¢a %59’lardan %42’lere diismiistiir. C1,-C,g arasi
hidrokarbonlarin segiciligi ise hemen hemen sabit bir egilim sergileyerek %2
civarinda seyretmistir. Benzer sekilde Cio+ segiciligi de yine sabit bir egilim
sergileyerek %1 civarinda seyretmistir. Bu anlamda %60’a yakin seg¢icilikte benzin
faz1 elde edilmesini saglamasi sebebiyle diisiik H,/CO oraninda calismak daha
etkilidir. Bu anlamda kalorifik degeri diisiik yakitlarin yanmasi ile elde edilen H;’ce
fakir sentez gazinin degerlendirilmesi konusunda IFeZ9 katalizoriiyle ¢alismak
benzin iretimini de maksimize etmek acisindan faydali olabilmektedir. Ayni
zamanda en diisiik metan seciciligi de H,/CO orani diisiikken goriilmesi bu kosulda

calismanin avantajini bir kez daha dogrulamustir.
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7. VARGILAR

FT sentezinde yer alan zeolit destekli demir bazli katalizorler emdirme ve fiziksel
karisim yontemleriyle hazirlanmiglardir. Yalnizca demir bazli ve promotor katkili
demir bazli katalizorler ise ¢Oktiirme yOntemiyle sentezlenmislerdir. Sentezlenen
katalizorlerin katalitik aktiviteleri farkl test kosullar1 altinda incelenmis ve sonuglara
varilmistir.Sentezlenen katalizorlerin  katalitik aktiviteleri katalizor hazirlama
yontemi, demir yilizdesi ve reaksiyon sicakligi gibi parametrelerden etkilenmistir.
Katalizor aktivitesinin katalizordeki demir ylizdesi ve reaksiyon sicakligi arttikca
arttig1 gézlemlenmistir. Sentezlenen tiim katalizorlerin 280 °C’deki CO dontistimleri
%A40°dan yiiksektir. PFe katalizorii en yiiksek CO doniisiimiinii verirken zeolit

icerikli katalizorler arasinda ise IFeZ 18 katalizorii en yliksek aktiviteyi gostermistir.

Emdirme (Impregnasyonla) hazirlanan katalizorlerin katalitik aktiviteleri CO
dontistimleri acisindan fiziksel karistm metoduyla hazirlanan katalizorlerle
kiyaslandiginda daha yiliksek olmustur.lFeZ9 katalizorii bir Omiir testine tabii
tutulmus ve katalitik aktivitesinde herhangi bir belirgin diislis olmaksizin 260 saat

stiresince stabil bir durum sergilemistir.

Aktivite test sonuglarina gore katalizor formiilasyonunda yer alan zeolit, demir
katalizoriin su-gaz doniisiim (SGD) aktivitesini baskilayabilmektedir. Bu durum
zeolit igerikli katalizorlerin zeolit icermeyen PFe ve BFe katalizorlerine kiyasla daha
diisik CO, seciciligi gostermesinden kaynaklanmaktadir.ZSMS5 destekli demir
katalizorler hafif ve agir hidrokarbon fraksiyonlarini baskilayarak Cs-C;; araligindaki
hidrokarbon seciciligini maksimize etmektedir. Buna karsin geleneksel tip
katalizorler agir hidrokarbon fraksiyonunu arttirmaktadir. En yiiksek Cs-C;; araligi
hidrokarbon segiciligi %70 ile IFeZ18 katalizorii i¢in elde edilmistir. Proses
kosullar1 da katalizor seciciliklerini belirgin bir sekilde etkilemistir. BFe ve PFe
katalizorlerinin segicilikleri sicaklik arttikga hafif hidrokarbonlar yoniine dogru
kaymakta, zeolit igerikli katalizorlerde ise Cs-C;; araligi hidrokarbon segiciligi artis

gostermektedir.
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