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|, Kurzfassung

In dieser Arbeit wurde der Einfluss von Einsatzstoffen und Reaktionsbedingungen auf die
Produktverteilung einer intern zirkulierenden katalytischen Crackanlage untersucht.

Diese Arbeit teilt sich in zwei Versuchsreihen. Die erste Versuchsreihe ist Teil des EU-Projekts
WASTE2ROAD, welches sich mit der Herstellung von Biokraftstoffen aus biogenen Riickstanden und
Abfallfraktionen beschaftigt. Fir dieses Projekt wurde untersucht, ob der teilweise Ersatz von
konventionellen Einsatzstoffen durch hydriertes Pyrolysedl aus Kiefernholz technisch und
wirtschaftlich moglich ist.

Die zweite Versuchsreihe untersuchte den Einfluss des Zusatzes von Stickstoff in den Reaktionsraum.
Dadurch erhoht sich das Verhaltnis von Katalysator zu Einsatzstoff, auerdem werden die Edukte und
Produkte im Reaktionsraum verdiinnt. Ziel ist es die gewonnenen Erkenntnisse so einzusetzen, dass
Feeds, die zur Anlagerung von Koks sowie zu Polymerisierungserscheinungen in den Leitungen neigen,
in die Anlage eingebracht und hinsichtlich ihrer Produktverteilung untersucht werden kénnen. Ohne
diese sogenannte Stutzfluidisierung konnen entstehende Feststoffe die Anlage verstopfen bzw. keinen
stabilen Anlagenbetrieb zulassen.

Die technische Durchfilihrbarkeit des Crackens von Feeds mit bis zu 10 wt% hydriertem Pyrolysedl
wurde bestatigt. Im Vergleich zu rein fossilen Einsatzstoffen wurden erhéhte Gasgehalte (vor allem
Olefine) sowie ein Anstieg der Koksproduktion gemessen, die Anteile an Benzin sowie schwereren
Heizolen und Riickstanden sank leicht. Aufgrund des Wassergehalts des hydrierten Pyrolysedls sowie
des Sauerstoffgehalts der im Pyrolysedl enthaltenen organischen Verbindungen entstand beim
Cracken eine wassrige Phase. Aufgrund der positiven Ergebnisse scheint eine wirtschaftliche
Durchfiihrung des Prozesses moglich. Um genauere Aussagen treffen zu kénnen, werden Analysen der
FlUssigprodukte durch einen Projektpartner durchgefiihrt, die die Qualitdat des FCC-Benzins als
Blendingkomponente fiir die Benzinherstellung und dadurch die erzielbare Wertschépfung eruieren.

Die Zusatzfluidisierung mit Stickstoff blieb bis zu einem Wert von 30 NI/kg Feed ohne Einfluss auf die
Produktpalette, bei hoheren Volumenstromen stiegen die Gasanteile (vor allem Olefine), wahrend die
flissigen Anteile zurickgingen, was vor allem auf ein hoheres Katalysator-zu-Feed-Verhaltnis
zurlickzufihren ist. Geringe Stltzfluidisierungen sind somit fiir Versuche einsetzbar, ohne die
Ergebnisse maligeblich zu verfdlschen. Bei hoheren Stutzfluidisierungen missen Vergleichsversuche
bei gleichen Bedingungen durchgefiihrt werden, damit Einfliisse der Temperaturdanderungen oder
Anderungen im Einsatzstoff richtig gedeutet werden kénnen. Héhere Stiitzfluidisierungen sind im
Hinblick auf die gesteigerte Ausbeute an Olefinen interessant, wobei hier die Umlegung der
gewonnenen Informationen auf GroBanlagen Schwierigkeiten bereitet. In diesen wird namlich
Wasserdampf statt Stickstoff als Fluidisierungsmedium eingesetzt, sodass nicht mit Sicherheit gesagt
werden kann, ob die Verschiebung der Produktverteilung ebenso auftritt.
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[I.  Abstract

The aim of this work was to determine the influence of various feeds and reaction conditions on the
product composition of an internally circulating fluid catalytic cracking reactor.

Two test series were conducted. The first is part of the “WASTE2ROAD” EU-Project, which examines
the possibility of producing biofuel from biogenic residue and waste fractions. It was investigated
whether conventional fossil feeds could be partially replaced by hydrated pyrolysis oil obtained from
pine wood and whether this process could be profitable.

The second series examined the influence of adding nitrogen into the reaction chamber, thereby
increasing the ratio of catalyst to feed, and decreasing the concentration of hydrocarbons in the
reaction chamber. The goal was to use the knowledge gained in this test series to allow various
biogenic feeds to be analysed in the FCC plant, which would have otherwise posed problems because
of their propensity to accumulate coke and polymerise in the pipes leading up to the reactor. These
phenomena can cause blockage of the pipes and thereby contribute significantly to the downtime of
the pilot plant.

The technical feasibility of co-feeding conventional feeds with up to 10 wt% hydrated pyrolysis oil was
confirmed. Compared to pure fossil feeds, the hybrid feeds produced higher contents of gaseous
products (especially olefins) and coke, while the concentrations of gasoline, heavy fuel oils and
residues fell. Additionally, a watery phase was gained as a result of the water content of the pyrolysis
oil and the oxygen content in the organic compounds of the pyrolysis oil. Due to these positive results
an economically advantageous realization of the process seems to be possible. In order to be able to
make more accurate statements, a project partner will analyse the liquid product with regards to the
quality of the gasoline fraction as a blending component for the gasoline production.

Adding additional fluidization gases in the form of nitrogen up to a value of 30 NI/kg feed had
virtually no impact on the product distribution. With higher support fluidisations the gas
concentration rose (especially olefins), while the concentration of liquid products was reduced. This
can probably be attributed to an increase in the catalyst-to-feed-ratio. Low support fluidisations can
therefore be used for experiments using pyrolysis oil without the risk of distorting the results. When
using higher support fluidisations, comparative experiments at the same reaction conditions must be
conducted. This allows the effects from the change of temperature or feed to be separated from
changes in the product that are caused by the additional fluidisation. High support fluidisations seem
to be interesting with regard to the heightened olefin yields. The problem of applying this
information to a larger plant still poses a challenge because of differences in geometry, fluidisation
fluid (large refineries use steam instead of nitrogen), etc.
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1 Einleitung

Mit dem Bestreben der Europdischen Union bis 2050 Klimaneutralitdt zu erreichen gehen viele
Herausforderungen einher. Der Energiesektor ist fir mehr als 75 % der Treibhausgasemissionen der
EU verantwortlich. Folglich wiirden selbst geringe Anderungen in diesem Sektor groRe
Verbesserungen in Richtung dieses Ziels bedeuten. Um einen Schritt in diese Richtung zu
unternehmen, sehen die Richtlinien 2009/28/EG sowie 2018/2001/EU ,zur Forderung der Nutzung
von Energie aus erneuerbaren Quellen” einen Anteil von mindestens 10 % Treibstoff aus erneuerbaren
Quellen bis 2020 bzw. 14 % bis 2030 vor. [1]

Mit dieser Problematik beschaftigt sich das EU-Projekt ,WASTE2ROAD", welches Teil des
EU-Programmes ,Horizon 2020, das grofSte Forschungs- und Innovationsprogramm der EU, ist. Ziel
des WASTE2ROAD-Projektes ist es Biokraftstoffe aus glinstigen und in groRer Menge vorhandenen
biogenen Rickstianden und Abfallprodukten herzustellen. Das Projekt untersucht die gesamte
Wertschopfungskette, von der Sammlung und Vorbehandlung der Edukte, liber die Umwandlung zu
Pyrolysedlen und ihrer anschlieBenden Raffination, bis zur Bewertung der Einsatzmoglichkeiten der
erhaltenen Produkte, vor allem in Hinblick auf den Einsatz im StraBenverkehr. Das Projektkonzept ist
in Abbildung 1 zu sehen, der diese Arbeit betreffende Teil des Projektes ist in Rot markiert.
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Abbildung 1: WASTE2ROAD Projektkonzept [2]

Ein Teil des Projektes befasst sich damit, ob die Beimischung von hydrierten Pyrolysedlen zu
konventionellen Einsatzstoffen in einer FCC-Anlage technisch und wirtschaftlich machbar ist, daher
auch der Begriff ,Co-FCC“. Das Hauptziel des FCC-Arbeitspaketes ist die optimalen
Vorbehandlungsverfahren fiir Pyrolysedle zu bestimmen, indem unterschiedlich vorbehandelte Ole
eingesetzt werden und ihre Produkte miteinander verglichen werden. Im Rahmen dieser Arbeit
wurden hierfliir Benchmarkversuche durchgefiihrt, um eine Vergleichsbasis fiir zuklinftige Versuche

1
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mit Pyrolysedlen aus dem WASTE2ROAD-Projekt zu schaffen. Da das Projekt zum Ziel hat Produkte
fir den Strallenverkehr herzustellen, sind vor allem flissige Treibstoffe gewilinscht. Um die
Profitabilitdt zu erhohen, wird jedoch auch versucht die Produktion von Ethen sowie Cs- und
Cs-Kohlenwasserstoffen zu fordern, wahrend Methan, Ethan und schwere Riickstdande vermieden
werden sollten.

Der FCC-Prozess ist einer der wichtigsten Konversionsprozesse in einer Rohdlraffinerie. Bis zu einem
Drittel der schweren Einsatzstoffe durchlauft den Prozess, in dem langkettige Kohlenwasserstoffe aus
der Rohdldestillation hauptsadchlich zu Benzin und Gasen (erwiinscht sind vor allem Olefine)
umgewandelt werden. Der Prozess bietet eine erprobte Plattform fiir die Co-Raffination von biogenen
und fossilen Einsatzstoffen, da er im Hinblick auf mogliche Einsatzstoffe sehr flexibel ist. AuRerdem
missten an bestehenden Anlagen bei geringen Pyrolysedlbeimischungen kaum Umbauten
durchgefiihrt werden, was bei einer Expansion der Produktionskapazitaten einiges an
Investitionskosten sparen wirde. Weiters konnte das Co-Raffinationskonzept freiwerdende
Kapazitdten in europdischen Raffinerien bzw. die Infrastruktur von kirzlich stillgelegten Anlagen
nutzen. Aullerdem konnten durch Verschiebungen in den Mischungsverhaltnissen der Einsatzstoffe
Probleme mit der saisonalen Verflgbarkeit der biogenen Rohstoffe umgangen werden. Durch die
Rickgewinnung von Wertstoffen kdnnte zudem die Herstellung von Petrochemikalien nachhaltiger im
Sinne der Kreislaufwirtschaft werden.

Der Zusatz von biogenen Einsatzstoffen in eine FCC-Anlage wurde bereits mehrfach in Industrie- sowie
in EU-Projekten erfolgreich durchgefihrt. [2] Wie Abbildung 2 entnommen werden kann, hatte die
Beimischung von 5% Pyrolysedl aus Pinienholz-Hackschnitzel positive Einflisse auf die
Wirtschaftlichkeit des Prozesses, wahrend eine hohere Beimischung von 10 % einen leicht negativen
Einfluss hatte. Die Betriebskosten bzw. zusatzliche Kosten dnderten sich nicht in relevantem AusmaR.
Die Haupteinsparungen kamen aus dem geringeren Verbrauch an fossilem Einsatzstoff, ein Teil davon
musste jedoch fiir den Ankauf des Bio-Ols aufgebracht werden. Im WASTE2ROAD Projekt gilt es diese
Daten zu verifizieren und vor allem in Hinblick auf die unterschiedlichen Qualitdten der Feeds (da die
Zusammensetzung der Abfallstrome stark variiert) auf den europaischen Markt umzulegen.

Relative Magnitude of Additional Costs and Profits BT raekeas
B 5% Bio-0il B 10% Bio-0il ENSHN
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Abbildung 2: Einfluss des Zusatzes von Bio-Ol in eine FCC-Anlage auf die Rentabilitit des Prozesses [3]

Die Hauptprobleme, die zu beachten sind, haben vor allem mit der Zusammensetzung des Bio-Ols zu
tun. Hoher Sauerstoffgehalt beeintrachtigt die Qualitdt des entstehenden Treibstoffes, wahrend
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aromatische Verbindungen zu einer hohen Koksbildung fihren kénnen, zusatzlich dazu kann der
niedrige pH-Wert der Ole Korrosion hervorrufen. Diese Probleme kénnen durch Vorbehandlung mit
Wasserstoff gemildert werden, wobei ein Kompromiss zwischen Wasserstoffverbrauch und
Produktqualitait  gefunden  werden muss (siehe  Abbildung 3). Zudem  koénnen
Katalysatorvergiftungserscheinungen (siehe 2.3.5.1) auftreten, hervorgerufen durch
Verunreinigungen in den Bio-Olen.

40 - 1. co-FCC pyrolysis liquids from EMPYRO
2. co-FCC treated oil from EMPYRO
3. co-FCC pyrolysis liquids from waste materials
4. co-FCC treated oil from waste materials
5. future potential co-FCC treated oil from e materials
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o
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10 4
use of fully
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.as such N\
/ M
04 ’ T ’ T v T T T ’
no treatment = maximum treatment

hydrotreating severity
Abbildung 3: Einfluss der Vorbehandlung auf die Treibstoffkosten [2]

Das Ziel dieses Projektes ist es Daten zur Produktzusammensetzung bei Einsatz von verschiedenen
Bio-Olen in variablen Beimischungsverhiltnissen und unterschiedlichen Reaktionsbedingungen zu
generieren, um einen moglichst umfangreichen Uberblick auf den Einfluss dieser Parameter auf die
Okologie und Okonomie des Prozesses zu gewinnen. Daraus kénnten ebenfalls Erkenntnisse zur
Skalierbarkeit des Prozesses erhalten werden. Die wichtigsten Kenndaten, die dabei eingehalten
werden sollten, sind folgende: [2]

e Die Reduktion der Treibhausgasemissionen der Biokraftstoffe im Vergleich zu fossilen
Treibstoffen soll iber 90 % betragen.

e Der Anteil an Biokraftstoffen im Produkt soll zwischen 5 und 20 wt% liegen.

e Die Katalysatoraustauschrate soll weniger als 5 % pro Tag betragen.

e Essollen mindestens 60 % des Bio-Ols in verwertbare Produkte umgewandelt werden.

e Der Rickstandsgehalt darf im Vergleich zum reinen fossilen Einsatzstoff nicht stark steigen,
um die Wirtschaftlichkeit des Prozesses zu sichern.

e Der Sauerstoffgehalt im Produkt muss unter 0,5 wt% liegen.
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e Die Mischung des Bio-Ols und des restlichen Einsatzstoffes muss durch bereits vorhandene
oder nur leicht angepasste Diisen machbar sein.

Im Rahmen dieser Arbeit wurden zwei Versuchsreihen durchgefiihrt. In der ersten wurden direkt
Daten zur Zusammensetzung der Crackprodukte eines bestimmten Pyrolysedls gesammelt. Die zweite
war als Vorbereitung fir Crackversuche gedacht, die aufgrund von Verstopfungsproblemen unter
normalen Umstdanden nicht durchfiihrbar waren. Hierbei wurde zusatzlich zu dem Feed Stickstoff in
den Reaktionsraum gefihrt, in der Hoffnung einen stabileren Anlagenbetrieb, bei dem die Koksbildung
nicht zu Verstopfungen fihrt, zu ermdoglichen.
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2 Grundlagen

In den folgenden Unterkapiteln werden die physikalischen und chemischen Vorgidnge des
FCC-Prozesses erklart. Zunadchst werden die fluidmechanischen Grundlagen von Wirbelschichten
zusammengefasst sowie relevante Diagramme und dimensionslose Kennzahlen genannt. Im zweiten
Teil wird ein Uberblick iiber das Cracken allgemein gegeben, thermisches und katalytisches Cracken
verglichen, sowie genauer auf die Mechanismen, Reaktionen und Katalysatoren des katalytischen
Crackens eingegangen. Der eigentliche FCC-Prozess sowie seine Eingliederung in die Raffinerie werden
im dritten Unterpunkt vorgestellt. Viertens gibt es einen Uberblick zu Biokraftstoffen, inklusive
Begriffsbestimmung wichtiger Schlagworter. Den Abschluss bildet eine Beschreibung von
Pyrolyseverfahren, mit besonderem Hinblick auf die schnelle Pyrolyse, das Verfahren, welches zur
Herstellung einiger, im Rahmen dieser Arbeit verwendeten, Feeds angewandt wurde.

2.1  Wirbelschichtsysteme

In einer Wirbelschicht wird eine Schiittung aus Feststoffpartikeln von einem Fluid (meistens ein Gas,
selten eine Flissigkeit) durchstromt. Die Fluidgeschwindigkeit muss fiir den Wirbelschichtbetrieb
zwischen der sogenannten Lockerungsgeschwindigkeit (Abgrenzung zum Festbettbetrieb) und der
Schwebegeschwindigkeit (Abgrenzung zum pneumatischen Transport) liegen. Im Bereich der
Wirbelschicht wird das Bett soweit aufgelockert, auch ,fluidisiert genannt, dass das
Fluid-/Feststoff-Gemisch Eigenschaften eines Fluids aufweist. [4]

2.1.1  Fluidmechanische GrofRen und dimensionslose Kennzahlen
Einige relevante physikalische Groen fiir Wirbelschichten sind: [5]

e die geometrischen Abmessungen des Reaktors, bei zylindrischen Reaktoren ist das der
Durchmesser des Reaktors D und der daraus berechnete Querschnitt A.

D21
A=—7 (1)

e die physikalischen Eigenschaften des Fluids, allen voran

o die Dichte p, des Fluids.

o die dynamische bzw. kinematische Viskositat y bzw. v des Fluids.
e die physikalischen Eigenschaften der Schiittung, namlich

o der Sauter-Durchmesser dg,,, der die reale Schiittung durch eine Schiittung
kugelformiger Partikel mit dem Durchmesser d,, mit demselben
Oberflachen/Volumen-Verhaltnis wie die reale Schiittung ersetzt. Berechnet wird er
Uber das Volumen der Schittung Vs und ihre Oberflache Os.

6 * Vs
dsv = d3,2 = O—S (2)
die Dichte der Einzelpartikel p,,
die Schittdichte py,

o die Porositat € der Schittung, die definiert ist als Verhaltnis des
Zwischenkornvolumens (Gesamtvolumen des Bettes V abziglich des
Partikelvolumens Vp) zum Gesamtvolumen einer Schiittung, bzw. tiber die Dichten
des Bettes p;, und der Partikel p,, ausgedrickt werden kann
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die Fluidgeschwindigkeit U (auch Leerrohrgeschwindigkeit genannt), die der Quotient aus
dem Volumenstrom V und der freien Querschnittsfliche A des Wirbelschichtreaktors ist.

U=-— (4)

der Druckabfall Ap (iber das Festbett, der liber die Differenz der Driicke direkt Gber und
unter dem Bett gemessen wird. Er kann iber folgende Gleichungen abgeschatzt werden. Zu
beachten ist der Bereich der Reynolds-Zahl, in der die jeweilige Gleichung gilt. H bezeichnet
hierbei die Hohe des Bettes.
o Carman-Kozeny-Gleichung fiir laminare Strémungen, also geringe Reynolds-Zahlen
(Re<1)
Ap (1-e)? uxU

=Ry (5)

o Ergun-Gleichung fir héhere Reynolds-Zahlen, bei denen nicht mehr Laminaritat
vorausgesetzt werden kann, sondern ein turbulenter Term beriicksichtigt werden
muss

A_p:150*(1_6)2*M*U *
H €3 dz, €3 dg,
der Druckabfall Giber die Wirbelschicht, der aus dem Kraftegleichgewicht der
Widerstandskraft, der Gewichtskraft und der Auftriebskraft auf die Schiittung berechnet
werden kann. Der Druckverlust ist von der Leerrohrgeschwindigkeit unabhangig und ist im
Wirbelschichtgebiet konstant. Mit der Erdbeschleunigung g berechnet man den Druckabfall
folgendermalien:

1—¢€ * U?
Pg (6)

+ 1,75 =

Ap=(1=€)*(pp—pg)*g+H )

die Lockerungsgeschwindigkeit U; der Wirbelschicht, die die Abgrenzung nach unten zum
Festbettbetrieb darstellt. Wird die Lockerungsgeschwindigkeit tiberschritten, bleibt der
Druckverlust tiber die Wirbelschicht annahernd konstant, das Bett dehnt sich jedoch aus,
woraufhin die Porositét steigt. Die Lockerungsgeschwindigkeit ist nur bei engen
PartikelgroBenverteilungen genau bestimmbar, liegt eine breite Kornverteilung oder ein
zusammengepacktes Bett vor, erfolgt der Ubergang allmahlich, wie in Abbildung 5 zu sehen
ist. Die Lockerungsgeschwindigkeit kann rechnerisch durch Gleichsetzen der Gleichungen (6)
und (7) berechnet werden. Da die erhaltene Gleichung recht unhandlich ist, werden
empirische Werte fiir die Porositat am Lockerungspunkt €, angenommen, sowie die
quadratische Gleichung nach U, aufgel6st. Mit Ar als dimensionsloser Archimedes-Zahl
(siehe Gleichung (14)) erhalt man als Ergebnis:

U
U =337«———x (1 +3,6%x107> % Ar — 1)
L= 337 o ®)

die Schwebegeschwindigkeit Us der Wirbelschicht, die die Abgrenzung nach oben zum
Bereich des pneumatischen Transportes ist. Sie ist gleich der Sinkgeschwindigkeit des
Einzelkorns und wird Giber ein Kraftegleichgewicht Gber das Einzelkorn berechnet, indem
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Gewichtskraft, Auftriebskraft und Widerstandskraft gleichgesetzt werden und nach der
Sinkgeschwindigkeit aufgeldst werden. Der Widerstandsbeiwert c,, ist von den
vorherrschenden Stromungsbedingungen, also von der Reynolds-Zahl, abhangig.

4 - d
US:\/g*pP pg* sv*¥9 (9)
Pg Cw
24
Cw = oo fiir Re < 0,2 (10)
cw = 0,43 fiir Re > 1000 (11)
24 4
Cy=—+—+0,4 (12)
Re +/Re

Wichtige dimensionslose Kennzahlen sind unter anderem:

e die Reynolds-Zahl, die die Tragheits- zu den viskosen Kraften ins Verhaltnis stellt. Durch
ihren Wert kann die vorherrschende Stromungsform (laminar, turbulent oder ein
Zwischenbereich) bestimmt werden. Sie ist in der Wirbelschichttechnik definiert als:

_ Pg * U * dsv
u
e die Archimedes-Zahl. Sie ist der Quotient aus Auftriebskraft und Reibungskraft eines
Partikels. Die Besonderheit der Archimedes-Zahl besteht darin, dass sie von der Strémung
unabhangig ist und nur StoffgréBen enthalt. Sie ist definiert als:

Re (13)

_Pg* a3 (pp—pg)* g

Ar 2 (14)

2.1.2  Druck-/Geschwindigkeitsverlauf

Der von der Leerrohrgeschwindigkeit abhangige Druckabfall Gber einer Schiittung ist in Abbildung 4
dargestellt. Wie zuvor bereits erwdhnt steigt die Druckdifferenz im Festbettbetrieb mit steigender
Leerrohrgeschwindigkeit. Die beiden Berechnungsmethoden aus Gleichungen (5) und (6) sind hier
auch graphisch dargestellt. Im Wirbelschichtbetrieb, zwischen der Lockerungs- und der
Schwebegeschwindigkeit, bleibt der Druckabfall im idealen Fall konstant. Uberschreitet man die
Schwebegeschwindigkeit kommt man in den Bereich des pneumatischen Transportes, in dem der
Druckverlust wieder mit dem Volumenstrom ansteigt.
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Abbildung 4: Druck-/Geschwindigkeitsverlauf [5]

2.1.2.1 Experimentelle Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit

Die Lockerungsgeschwindigkeit kann zwar (iber Gleichung (8) abgeschatzt werden, fir ein genaues
Ergebnis muss sie jedoch experimentell bestimmt werden. Um die kohasiven Krafte, die im Festbett
zwischen den Einzelpartikeln auftreten, zu Gberbriicken, wird die Leerrohrgeschwindigkeit meistens
auf einen Wert oberhalb der Lockerungsgeschwindigkeit gesetzt. Sobald das Bett fluidisiert ist, wird
durch allmahliche Verringerung der Leerrohrgeschwindigkeit der Verlauf der Druckdifferenz
aufgezeichnet, wie in Abbildung 5 ersichtlich ist. Im Falle einer breiten Kornverteilung lasst sich keine
exakte Lockerungsgeschwindigkeit bestimmen, da die kleineren Partikel bei geringeren
Fluidvolumenstromen fluidisiert werden als die grofSeren. Hier werden die linearen Anteile der Kurven
vor und nach dem Ubergang zum Wirbelschichtbetrieb verldngert, der Schnittpunkt wird dann als
Lockerungsgeschwindigkeit definiert.

Ap i
c Bett zusammengepackt
Mg | - Bestimmung
A A von UL
L
/ |
1/ | breite Kornverteilung
7 |
!
7 l
Festbett l Wirbelschicht

-.b
U=Q/A
Leerrohrgeschwindigkeit

Abbildung 5: Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit [5]



Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfligbar

The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

thelo

L]
lio
nowledge

b

o
i
r

M You

2.1.3 Klassifikation von Wirbelschichten

Wirbelschichten treten in  Abhédngigkeit des verwendeten  Schittguts und  der
Fluidisierungsgeschwindigkeit in unterschiedlichen Auspragungsarten auf (siehe Abbildung 6).
Abhdngig von dem zu fluidisierenden Medium expandiert die Wirbelschicht UGber der
Lockerungsgeschwindigkeit entweder homogen (Zustand (c)) oder es bilden sich Bereiche innerhalb
des Wirbelbettes mit einer geringeren Feststoffbeladung (sogenannte Blasen) als im umliegenden Bett
(Zustande (d)-(f)). Wird die Fluidgeschwindigkeit weiter erhéht, erreicht man zunachst den Bereich
der turbulenten oder schnellen Fluidisierung (Zustand (g)), in dem die Partikel durch eine
nachgeschaltete Apparatur (zumeist Zyklone) von dem Fluidisierungsmedium getrennt werden, da sie
sonst ausgetragen werden, und gelangt zuletzt zum pneumatischen Transport (Zustand (h)).

Fixed bad Minimum Smooth Bubbling

fluidization fluidization fluidization

L b L L

2] . -h'k.i.].\:. A _fbacas ua..:l.
EaJ of lkquid GEJ or I'Juid \ILiqu'vdI (
[low walocity)
(a} (b) {e) (d}
Slugging Slugging Turbulant Lean phase
(Axial slugs) {Flat slugs) fluidization Huidization
b with pneumatic
; i transport
o BT
o L TEEEE N LI
1 4
! e | _
& Gas Gas or liquid
{high velocity)
{e) i) (gl (h

Abbildung 6: Wirbelschichtzustédnde [6]

2.1.4 Geldart-Klassifikation

Um Partikel bezlglich ihrer Fluidisierbarkeit besser einteilen zu kdnnen wiirde von Geldart die nach
ihm benannte Klassifikation eingefiihrt. [7] Als relevante Merkmale wurden hierfiir PartikelgroRe und
Dichtedifferenz zwischen Partikel und Fluid gewahlt, die als Achsen im Diagramm in Abbildung 7
aufscheinen.
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Abbildung 7: Geldart-Klassifikation [8]

Die 4 Gruppen, von kleiner zu groRer Korngrofle geordnet, weisen folgende Eigenschaften auf: [4—6]

Gruppe C (engl.: ,,cohesive”):

o

o

Schittgiter, deren kohasive Krafte die vom Fluidisierungsmedium ausgelibte
Stromungskraft tibersteigen

sehr kleine, feuchte oder sehr unregelmaRig geformte Partikel

Fluidisierung ist schwierig, da die Materialien zu Pfropfen- oder Kanalbildung neigen
(sogenannte ,stoRende Wirbelschichten®)

haben fiir praktische Anwendungen keine grofRe Bedeutung

ist Fluidisierung erforderlich kann eine solche durch mechanisches Riihren, Vibrieren
oder durch Verwendung von FlieBhilfsmitteln erfolgen

Beispiele: Mehl, Starke

Gruppe A (engl.: ,,aeratable”):

O
O

O
O
O

kohasive Krafte sind noch zu beachten

Wirbelschicht expandiert homogen nach Uberschreiten der
Lockerungsgeschwindigkeit, erst bei hoheren Geschwindigkeiten bilden sich Blasen
Blasen steigen schneller auf als das Restgas

gut fir stark expandierte, zirkulierende Wirbelschichten geeignet

Beispiel: FCC-Katalysator

Gruppe B (engl.: ,bubbling”):

o kohésive Krafte vernachlassigbar
o Blasen bilden sich sofort nach Eintritt in den Wirbelschichtbetrieb, Bettausdehnung
bleibt aus
o Blasen steigen schneller auf als das Restgas
o Beispiel: Sand
Gruppe D:
o groBe und/oder sehr dichte Partikel
o gebildete Blasen verbinden sich schnell und wachsen

10
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Blasen steigen langsamer auf als das Restgas
meistens wird keine klassische Fluidisierung angewandt, stattdessen wird das Gas
durch eine zentrale Bohrung zugefiihrt, es stellt sich eine sogenannte
Strahlschicht/Sprudelschicht (engl.: ,spouted bed”) ein

o Beispiele: Getreide, Kaffeebohnen

In Abbildung 8 werden die verschiedenen erreichbaren Fluidisierungszustande in Abhangigkeit von
der Geldart-Klasse und der Leerrohrgeschwindigkeit dargestellt.

Pneumatic transport

/1y

Fast fz

/‘ ‘ “’l Increasing

Turbulent-churning gas velocily
\\ Exploding
Bubbling bubbles
L
Channeling
Smooth
&
Geldart . . . |C A B D
I 1
Fixed bed [Fe———————— |
Fine solids Large solids

Abbildung 8: Arten der Fluidisierung abhéngig von der Geldart-Klasse [6]

2.2 Cracken

In folgendem Kapitel gibt es einen kurzen Uberblick tiber die Unterschiede des thermischen und des
katalytischen Crackens. Danach wird der Mechanismus des katalytischen Crackens, sowie die
Wirkungsweise der verwendeten Katalysatoren erklart. Zum Schluss wird ein kurzer Uberblick tiber
die Emissionen gegeben, die bei der Regeneration des Katalysators anfallen.

2.2.1 Allgemeines

Als Cracken wird die Spaltung bzw. Umwandlung héhersiedender Erdélfraktionen und Riickstande in
niedersiedende wertvolle Produkte, wie Benzin, Diesel und gasférmige Kohlenwasserstoffe,
bezeichnet. Dieser Prozess kann thermisch oder katalytisch ablaufen, wobei der katalytische Prozess
den thermischen bis auf einige Sonderverfahren vom Markt verdrangt hat. Ein kurzer Uberblick zu den
Prozessen ist in Abbildung 9 gegeben.

Beim thermischen Cracken brechen die Kohlenstoff-Kohlenstoff-Bindungen bei hohen Temperaturen
auf, die Crackreaktion lauft Gber einen radikalischen Mechanismus ab. Im Gegensatz dazu bendtigt
das katalytische Cracken einen Katalysator und reagiert Uber einen ionischen Mechanismus bei
geringeren Temperaturen.

11
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Crackprozesse

Thermisches Cracken Katalytisches Cracken
Aufbrechen der C-C Bindungen durch  Aufbrechen der C-C Bindungen unter
hohe Temperaturen Anwesenheit eines Katalysators
Radikalischer Mechanismus lonischer Mechanismus
Visbreaking  Steamcracking  Coking Hydrocracking  Fluid Catalytic Cracking

Abbildung 9: Ubersicht iiber Crackprozesse (nach [9])

In der folgenden Tabelle 1 werden die Unterschiede zwischen dem thermischen und katalytischen
Cracken dargestellt, wobei anzumerken ist, dass bei den katalytischen Crackprozessen aufgrund der
herrschenden Temperaturen auch thermische Crackreaktionen ablaufen. Die Crackmechanismen
kénnen in der Theorie zwar getrennt werden, in der Praxis ist dies jedoch nicht moglich. Die
wichtigsten Vorteile des katalytischen Prozesses liegen in der hoheren Ausbeute und der besseren
Qualitat der Benzinfraktion. Die Oktanzahl ist aufgrund des hoéheren Anteils an Aromaten und
i-Alkanen und des geringeren Anteils an n-Alkanen héher als bei thermischen Prozessen. Des Weiteren
bendtigt der katalytische Prozess weniger Energieeinsatz, da er bei niedrigeren Temperaturen ablauft
als der thermische. Viele katalytische Crackprozesse laufen autotherm ab, die benétigte Energie wird
durch das Abbrennen des bei der Reaktion entstehenden Kokses erzeugt.

Der grofite Vorteil des katalytischen Prozesses ist jedoch seine Flexibilitdat. Wahrend das thermische
Cracken nur durch Temperaturanderungen oder durch Anpassen der Verweilzeit im Reaktor gesteuert
werden kann, kann das Produktspektrum des katalytischen Prozesses zusatzlich durch Verwendung
eines anderen Katalysators oder anderer Additive recht einfach angepasst werden. Es ist moglich in
derselben Anlage, abhdngig von der Nachfrage und den Preisen am Weltmarkt, die Ausbeute der
unterschiedlichen Produkte anzupassen. So kann etwa die Produktion von Benzin, Kerosin, Diesel oder
Olefinen forciert werden. Aus ebendiesen Grinden ist der katalytische Prozess wirtschaftlicher und
daher auch in viel groBerem Malstab im Einsatz.

Die thermischen Crackverfahren werden heutzutage hauptsachlich fiir die Verarbeitung von schweren
Rickstanden (Visbreaking, Coking), bei denen andere Prozesse aufgrund der starken Schwefel- und
Schwermetallbelastung des Edukts an ihre Grenzen stofRen wiirden, sowie fiir die Gewinnung von
Olefinen mittels Cracken mit Wasserdampf (Steamcracken), eingesetzt. Die bekanntesten Prozesse
des katalytischen Crackens sind der FCC-Prozess, mit dem sich diese Arbeit befasst, sowie das
Hydrocracking, das zwar qualitativ sehr hochwertige Produkte produziert, aufgrund der erforderlichen
hohen Driicke sowie dem hohen Verbrauch an Wasserstoff jedoch sehr teuer ist. [10]

12
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Tabelle 1: Vergleich zwischen katalytischem und thermischem Cracken [11-13]

Eigenschaft Thermisches Cracken Katalytisches Cracken

Mechanismus radikalisch ionisch

Katalysator nein ja

Temperaturen ca. 350-900 °C ca. 450-550 °C

Produktselektivitat niedrig hoch

Gasausbeute abhéangig von Feed (mehr C; niedriger als thermisch (mehr
und Cz) Cs und C4)

C4-Olefin-Ausbeute niedrig bis mittel hoch

Aromatenausbeute niedrig bis mittel hoch

Naphthaausbeute mittel hoch

Oktanzahl des Naphthas niedrig hoch

Schwefelanteil des Naphthas héher niedriger

Gasolausbeute niedriger héher

Regelung des Prozesses Temperatur und Verweilzeit Temperatur, Verweilzeit,

Katalysator, Additive, ...

2.2.2  Mechanismus/Reaktionen

Im folgenden Abschnitt wird der Mechanismus des katalytischen Crackens naher erklart. Wie bereits
erwdhnt, lduft das katalytische Cracken tiber einen ionischen Mechanismus ab. An den sauren Zentren
des Zeolith-Katalysators (siehe 2.3.5) entstehen durch einen von zwei Mechanismen sogenannte
Carbenium-lonen, positiv geladene Kohlenwasserstoffe. Sie entstehen entweder an einem
Lewis-Saure-Zentrum durch Abspaltung eines Hydrid-lons von einem Paraffin oder an einem
Brgnsted-Saure-Zentrum durch Addition eines Wasserstoffatoms an ein Olefin. Olefine kommen zwar
in geringen Mengen im Feed vor, der Hauptanteil kommt jedoch aus vorangegangenen
Crackreaktionen. [8, 12, 14-16]

Ro Ra

H;4 ‘ Iig I Ha
X LA ol
C + —_— ot
‘ H 1=
H
Abbildung 10: H-Abstraktion durch eine Lewis-Sdure [15]
H
H
C=—=CH, f H*Z~ —_— R—:C;i_—CHg

R

Abbildung 11: H-Addition durch eine Brgnsted-Sdure [15]

Die positive Ladung des Carbenium-lons kann sich grundsatzlich an allen Kohlenstoffatomen bilden,
solange die sterische Hinderung nicht zu grof ist. Die Carbenium-lonen sind jedoch unterschiedlich
stabil, abhangig von den Stabilisierungseffekten ihrer organischen Reste (siehe Abbildung 12). So sind
tertidare lonen aufgrund des positiven induktiven Effektes der Alkyl-Gruppen stabiler als weniger

13
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substituierte lonen. Aus diesem Grund neigen die primaren und sekundaren lonen dazu sich in die
tertidare Form umzuwandeln (siehe 2.2.2.2).

R R R H

| + I + ! + I
RB—C >» R—C = I-I—f!_", o> H—(IZ

| |

R H H H

tertiires  sekundires  primires  Methyl-Kation
Carbeniumion

+

Abbildung 12: relative Stabilitdt der Carbeniumionen [14]
Den gebildeten lonen stehen drei Reaktionspfade offen:

1. Cracken einer Kohlenstoff-Kohlenstoff-Bindung (sogenannte -Spaltung)
2. Isomerisierung
3. Wasserstofflibertragung

2.2.2.1 Cracken

Das eigentliche Cracken findet beim katalytischen Cracken wahrend einer sogenannten S-Spaltung
statt. Hierbei spaltet sich ein Carbeniumion an der -Position (der zweiten Bindung neben der
positiven Ladung) in ein Olefin sowie ein kiirzeres, primares Carbeniumion, welches die Kettenreaktion
weiterfiihren kann (siehe Abbildung 13).Die entstehenden Olefine kdnnen wiederum mit einem
Brgnsted-Saure-Zentrum zu einem weiteren Carbeniumion reagieren. [10, 14]

R—CHrCH2cH,EcHR®  ——= R—CH,—CH=CH, + CH R

Abbildung 13: $-Spaltung eines Carbeniumions [8]

2.2.2.2 Isomerisierung

Isomerisierung bezeichnet allgemein die Umwandlung einer chemischen Verbindung in eine andere
von gleicher Summenformel und gleicher MolekilgréRe. Im Kontext des katalytischen Crackens
versteht man darunter die Umlagerung primarer oder sekundarer Carbeniumionen zu stabileren
Formen (siehe Abbildung 14), welche dann ihrerseits einer f-Spaltung unterzogen werden kdnnen.
Diese Reaktion erhoht den Anteil an verzweigten Kohlenwasserstoffen im Produkt, was einen
positiven Einfluss auf die Oktanzahl des entstehenden Benzins hat. [12, 15]

P EH'!-
R—CHyCH—CHyCH, —= R—CH;CH7CH—CH, —= R—GH;:I:*—GHn

Abbildung 14: Isomerisierung eines Carbeniumions [8]

2.2.2.3 Wasserstofftibertragung

Die Wasserstofflibertragung ist im Gegensatz zu den beiden vorherigen Reaktionen eine bimolekulare
Reaktion, bei der entweder Protonen oder Hydrid-lonen von einem Molekll an ein anderes
abgegeben werden. Unter anderem findet die Ubertragung von einem Olefin auf ein anderes statt,
wobei ersteres zu einem Cyclo-Olefin, zweiteres zu einem Paraffin wird. Das Cyclo-Olefin kann nun mit
weiteren Olefinen zu einem Cyclo-Diolefin und zuletzt zu einem Aromaten weiterreagieren. Reagieren
ein Naphthen und ein Olefin miteinander, wird der Wasserstoff vom Naphthen auf das Olefin-Molekdl
Ubertragen. In diesem Fall entstehen ebenfalls, nach mehreren Zwischenschritten, Aromaten und
Paraffine. Die Kettenreaktion bricht ab, sobald ein Carbenium-lon ein Proton an den Katalysator abgibt

14
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und zu einem Olefin wird oder wenn das lon ein Hydrid-lon (ein Wasserstoffatom mit zwei Elektronen)
aufnimmt und dadurch zu einen Alkan wird. Das Hydrid-lon kann beispielsweise von dem gebildeten
Koks zur Verfligung gestellt werden. [10, 12, 14]

) CH, CH,
H,C—CH—CH, + R—CH;—CH—CH, H,C—CH;—CH, + R—CH;C—CH,

Abbildung 15: Wasserstoffiibertragungsreaktion [8]

2.2.2.4  Bildung von Koks

In einer FCC-Anlage, die konventionelle Einsatzstoffe (z.B. Vakuumgasol, kurz: VGO) crackt, fallt etwa
5% des Feeds als Koks, eine heterogene Mischung aus polyzyklischen aromatischen
Kohlenwasserstoffen (PAK), an. Dieser Wert kann jedoch stark schwanken sobald nicht-konventionelle
Edukte verwendet werden. Der Koks lagert sich an den Katalysatorpartikeln an und senkt dessen
Aktivitat. Deswegen muss der Katalysator regelmaRig reaktiviert werden, was in der Praxis durch eine
dem Reaktionsschritt nachgeschalteten Regenerationsschritt durchgefiihrt wird. Hierbei wird die
Koksschicht oxidiert, sprich kontrolliert abgebrannt. Die entstehende Warme wird dem endothermen
Crackprozess zugefiihrt. Der Reaktionsmechanismus der Bildung von Koks ist nicht vollkommen
geklart, jedoch kdénnen vier verschiedene Bildungsarten unterschieden werden: [12, 13, 17]

1. katalytischer Koks: Die haufigste Art von Koks macht etwa 35-65% des gesamten Kokses aus.
Ungesattigte Kohlenwasserstoffe und kondensierte Aromaten, die durch die
Crackreaktionen entstehen, sind Ausgangspunkt fir die Reaktionen, die zur Koksbildung
flihren. Diese Molekdle sind, aufgrund der hohen Energiedichte der Mehrfach-Bindungen,
sehr reaktiv, konnen deswegen leicht polymerisieren und in weiterer Folge Koks bilden.

2. Verunreinigungs- bzw. metallischer Koks: Die Bildung dieser Art des Kokses wird durch
metallische Verunreinigungen im Feed sowie durch Vorhandensein organischen Stickstoffes
beglinstigt. Der Effekt wird in 2.3.5.1 naher beschrieben.

3. Feed-Riickstandskoks: FCC-Feeds beinhalten in geringen Mengen geldste PAKs, auch
Conradson-Riickstand (engl.: Conradson carbon residue, kurz CCR) genannt. Diese kénnen
nicht gecrackt werden und lagern sich am Katalysator an.

4. Katalysator-Riickstandskoks: Wird ein Teil der Edukte nicht verdampft oder ein Teil der
Produkte im Stripper (siehe 3.1.2) nicht vom Katalysator geldst, so bilden diese Produkte den
sogenannten Katalysator-Rickstandskoks. Die Menge dieses wasserstoffreichen Kokses ist
von dem Porenvolumen und der PartikelgroBenverteilung des Katalysators abhangig.

2.3 FCC

In diesem Abschnitt wird der FCC-Prozess beschrieben. Neben den einzelnen Verfahrensstufen
werden verschiedene Bauarten sowie Moglichkeiten der Verfahrensfiihrung aufgezeigt. Die
relevanten Reaktionsbedingungen werden angefiihrt und der fiir den FCC-Prozess benétigte
Katalysator charakterisiert. Zuletzt wird auf die Zusammensetzung des Feeds, das Produktspektrum
sowie auf die Emissionen des Prozesses eingegangen.

2.3.1 Verfahrensaufbau und -ablauf

Der FCC-Prozess ist grob in zwei Teile aufzuteilen, den Reaktor, in dem die eigentliche Crackreaktion
ablauft, sowie den Regenerator, in dem der Koks von den inaktivierten Katalysatorpartikeln
abgebrannt wird. In Abbildung 16 ist eine mogliche Bauweise des Prozesses schematisch dargestellt.
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Abbildung 16: Schema des FCC-Prozesses [18]

2.3.1.1 Reaktor

Der auf 200-400 °C vorgewarmte Feed (,Frisch6l“) kann mit aus der Anlage im Kreis gefiihrten
Produkten (LCO, ,,Cycledl”) vermischt werden und gelangt in den Riser (4). Dort kommt er mit heiRem,
regeneriertem Katalysator (680-730 °C) in Kontakt und wird bei Temperaturen von 500-570 °C
verdampft. Die Crackreaktionen beginnen sobald der Feed verdampft ist. Die VergroRerung des
Volumens infolge des Verdampfens sowie durch Spaltung der Molekiile ist auch die treibende Kraft,
die den Feed und den Katalysator im Riser entgegen der Schwerkraft férdert. Ubliche Verweilzeiten
im Reaktor betragen etwa 2 Sekunden. Wahrend der Crackreaktion wird der Katalysator durch
angelagerte Kokspartikel deaktiviert. Nach dem Riser werden die Katalysatorpartikel durch rasches
Absinken der Gasgeschwindigkeit vom Produktgas getrennt, die Feinanteile werden in einem Zyklon
(5) abgetrennt. Die Produkte werden nach dem Prozess aufgetrennt und weiterverarbeitet (genauer
in 2.3.3), wahrend der beladene Katalysator in einem Stripper (2) mit Wasserdampf von etwaigen in
seinen Poren anhaftenden Produkten gestrippt wird. Eine weitere Aufgabe des Strippers ist das
Trennen des Reaktions- und des Regeneratorbereichs. Der Fiillstand im Stripper muss immer hoch
genug sein, um das Entweichen von Abgas in den Reaktionsbereich und dadurch eine Kontamination
des Produktes zu verhindern. Das Stripper-Gasgemisch wird wie das Produktgas (iber den Zyklon aus
dem Prozess ausgeschleust, der gestrippte Katalysator gelangt in den Regenerator.

2.3.1.2 Regenerator

Der Katalysator wird im Regenerator (3) mit Luft fluidisiert. Durch den in der Luft enthaltenen
Sauerstoff wird der Koks vom Katalysator bei Temperaturen von 640-730 °C abgebrannt. Dabei
erwdrmt sich der Katalysator und seine Aktivitat wird wiederhergestellt. Diese Warme wird sowohl
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zur Verdampfung und Erhitzung des Feeds als auch fiir die Crackreaktionen selbst bendtigt, die stark
endotherm sind. Der regenerierte Katalysator gelangt an das untere Riserende und kommt dort mit
dem Feed in Kontakt. Das Abgas, das hauptsachlich aus Stickstoff, Kohlendioxid, Kohlenmonoxid,
Wasserdampf und einem geringen Uberschuss an Luftsauerstoff besteht (genauer in 2.3.6), entweicht
Uber einen Zyklon (6) aus dem Regenerator. Zur Wirkungsgradsteigerung des Prozesses kann die
thermische und Druckenergie des Abgases mittels Turbinen oder Warmetauscher (8) zuriickgewonnen
werden, um beispielsweise den Feed vorzuwarmen oder das Gebldse fiir die Luftfluidisierung des
Regenerators anzutreiben.

2.3.2 Edukte
Der konventionelle FCC-Feed besteht zum grofSten Teil aus drei organischen Verbindungsklassen:

e Paraffine/Isoparaffine sind geradkettige oder verzweigte gesattigte Kohlenwasserstoffe. Sie
machen Ublicherweise etwa 50-65 wt% des Feeds aus. Sie werden hauptsachlich zu Olefinen
und Paraffinen gecrackt.

e Naphthene sind zyklische gesattigte Kohlenwasserstoffe. Sie werden zu héheroktanigerem
Benzin gecrackt als Paraffine, da ihre Crackprodukte einen hoheren Anteil an Aromaten und
weniger Cs- und Ce-Verbindungen enthalten.

e Aromaten sind ungesattigte zyklische Kohlenwasserstoffe, die delokalisierte Elektronen in
der Ringstruktur enthalten. Grundsatzlich sind hohe Aromatengehalte im Feed unerwiinscht,
da bei diesen nur die Seitenketten abgespalten werden kénnen, die Ringe jedoch zu stabil
sind, um bei den herrschenden Bedingungen gecrackt zu werden. Stattdessen kénnen
mehrere Aromatenringe kondensieren und zur Koksbildung beitragen.

Zudem sind geringe Mengen an Olefinen enthalten, wenn der Feed einer thermischen Behandlung
unterzogen wurde, die jedoch unerwiinscht sind, da sie zur Polymerisierung neigen und dadurch
Ruckstandsole oder Koks bilden konnen. Weiters sind noch Kontaminationen enthalten, die in 2.3.5.1
beschrieben werden.

2.3.3 Produkte

Die entstehenden Produkte verlassen den FCC-Prozess gasformig. Da es zu aufwandig ware jede
chemische Verbindung zu isolieren und zu charakterisieren, werden sie gemal ihren Eigenschaften,
allen voran dem Siedepunkt, in Produktgruppen, sogenannte , Lumps” zusammengefasst. Diese Lumps
konnen beliebig definiert werden. So sind Modelle mit 5 Lumps [19], 7 Lumps [20] und bis zu 21 Lumps
[21] in der Literatur zu finden. In folgender Tabelle 2 ist eine Mdglichkeit dargestellt, wobei die
Siedebereiche nur Richtwerte darstellen, da jede Raffinerie ihre eigenen Siedeschnitte festlegt. Das
Lump-Modell, welches in dieser Arbeit zum Einsatz kam, ist in 3.6.1 dargestellt.
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Tabelle 2: Produkt-Lumps [10, 10, 14, 22]

Produkt

Eigenschaften/Verwendung

Siedebereich

Raffineriegase (dry gas)
Ci, Gy, Hy, H,S

H.S muss entfernt werden

H,, Ethen kann zuriickgewonnen werden

geringe Wertschopfung = unerwiinschtes Produkt
innerhalb der Raffinerie zur Warmeerzeugung genutzt

Flassiggas (LPG) reich an Propen und Butenen <20°C
G, Cy flir Kunststoffindustrie, Alkylierung und MTBE-Erzeugung
hohe Wertschépfung = erwiinscht
Crackbenzin Hauptprodukt (ca. 50 wt% des Feeds) 20-215 °C
Cs-Caz hochoktanige Mischkomponente fiir Benzin
Light Cycle Qil (LCO) hoher Aromatenanteil 215-350 °C
C12-Cyo Mischkomponente fir Heizol und Diesel
kann in den Prozess zurlickgefiihrt werden
Heavy Cycle Oil (HCO) HCO wird haufig in die Anlage zurtickgefiihrt und zur >350 °C

+ Slurry Vorwarmung des Feeds genutzt

Caot Slurry besteht hauptsachlich aus Aromaten und enthalt
den GroRteil der mitgerissenen Katalysatorpartikel und
kann fur die Kokserzeugung eingesetzt werden

Koks Verbrennung im Regenerator -

2.3.4 Prozessvariablen

Der FCC-Prozess ist sehr flexibel in Hinblick auf die Prozessfiihrung. Das gewiinschte Produktspektrum
und die gewiinschte Produktqualitdt kann durch die Anpassung von vielen Prozessvariablen gesteuert
werden. Die wichtigsten sind hier aufgelistet [15]:

e Risertemperatur: Je hoher die Reaktionstemperatur gewahlt wird, desto héher ist die
Konversion (siehe 3.6.6). Wird sie jedoch zu hoch gewahlt, wird nicht mehr selektiv
katalytisch gecrackt, sondern thermisch. Der Gas- und Koksanteil des Produktes steigen.

e C/O-Verhiltnis: Das Katalysator/Feed-Verhiltnis (engl.: catalyst to oil ratio; C/O-Verhiltnis)
ist definiert als der Quotient der beiden Massenstrome. Je héher es gewahlt wird, desto
hoher ist die Konversion.

e Vorwarmtemperatur des Feeds: Eine Erhohung dieser Temperatur hat vor allem eine
héhere Konversion und einen héheren Koksanteil zur Folge.

e Bedingungen im Regenerator: Die Temperatur, der Sauerstoff-Partialdruck sowie die
Verweilzeit des Katalysators im Regenerator haben einen Einfluss auf den Abbrand des
Kokses und dadurch auf die Aktivitat des regenerierten Katalysators.

e Feedqualitdt und Rezirkulationsmenge: Die Verunreinigungen des Feeds werden in 2.3.5.1
naher erklart. Schwere Produkte kdnnen, wie in 2.3.3 beschrieben, wieder in den Prozess
rickgefihrt werden. Dadurch ist eine erneute Spaltung dieser Molekile moglich und die

Konversion steigt.

o Reaktionsdauer: Die Kontaktzeit zwischen Edukt und Katalysator liegt im niedrigen
Sekundenbereich. Zu kurze Reaktionszeiten wirken sich negativ auf die Konversion aus. Sind
sie zu lang tritt sogenanntes ,Ubercracken” ein, was zu einer Erhéhung der Gas- und
Koksanteile auf Kosten des Benzinanteils fiihrt.

2.3.5 Katalysator

FCC-Katalysatoren sind feine Pulver mit einer durchschnittlichen PartikelgroRe von rund 75 um, was
der Geldart-Klasse A entspricht. Sie bestehen aus vier Hauptkomponenten:
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1. Zeolith: Zeolithe sind mikropordse Alumosilikate, die durch ihre regelméaRige Porenstruktur
als sogenannte Molekularsiebe wirken. Sie erméglichen eine GroRenselektion der Molekiile,
die in die Partikel hineindiffundieren sind fiir einen GroRteil der katalytischen Aktivitat
verantwortlich. Die heutzutage am haufigsten eingesetzten Zeolithe sind die kiinstlich
erzeugten Y-Zeolithe (eine Art von Faujasit) und ZSM-5, wobei zweiterer als Additiv
eingesetzt wird und in 2.3.5.2 ndher beschrieben wird.

2. Aktive Matrix: Ein Teil des FCC-Einsatzes ist zu groR, um in die Poren der Zeolithe zu
diffundieren. Dieser wird an der sogenannten aktiven Matrix gecrackt. Sie ist zwar nicht so
selektiv und aktiv wie die Zeolithe, kann aber groRe Molekiile zu kleineren Molekiilen
spalten, die dann weiter am Zeolith gecrackt werden. Zudem enthalten die schweren
Fraktionen des Feeds die meisten Kontaminationen in Form von Schwermetallen oder
Stickstoff, die, anstatt den Zeolith zu vergiften, nur die aktive Matrix deaktivieren. Sie
besteht Uiblicherweise aus amorphem Aluminiumoxid.

3. Fiillstoff: Fillstoffe werden verwendet, um die aktiven Bestandteile des Katalysators zu
verdiinnen und so die Katalysatoraktivitat abzusenken, da reine Zeolithe viel zu reaktiv
waren. Er besteht haufig aus Kaolin.

4. Bindemittel: Bindemittel halten die Zeolithe, Matrix und Fillstoffe zusammen. Gemeinsam
mit dem Fillstoff sorgen sie fiir die physikalischen Eigenschaften des Partikels, so wie Dichte,
PartikelgroRenverteilung, Abriebsbestandigkeit, thermische Stabilitat, usw.

Katalysatoren werden im Hinblick auf die eingesetzten Edukte und gewiinschten Produkte angepasst,
ausgewechselt oder sogar miteinander vermischt, je nachdem wie die Preisentwicklung der einzelnen
Produkte am Weltmarkt ist. Die fiir diese Arbeit verwendeten Katalysatoren werden in 4.2
charakterisiert.

Im Anlagenbetrieb altert der Katalysator mit der Zeit aufgrund der hohen Temperaturbelastungen und
dem Vorhandensein von Wasserdampf, er verliert somit an Aktivitdt. Deswegen wird in GroRBanlagen
kontinuierlich ein geringer Teil (lblicherweise etwa 1-2 wt% taglich) des Katalysators entnommen und
durch frischen ersetzt. Zusatzlich dazu wird ein geringer Teil des Katalysators durch die
Regenerator- und Reaktorzyklone (siehe 2.3.1) ausgetragen. Hierbei stellt sich ein
Gleichgewichtszustand ein. Der Katalysator wird in diesem Fall Gleichgewichtskatalysator (engl.:
,equilibrium catalyst”, kurz: E-Cat) genannt. Der entnommene E-Cat wird entweder entsorgt oder
kann zum Cracken eines starker kontaminierten Feeds eingesetzt werden. In FCC-Anlagen, die schwere
Rickstande cracken, muss der Katalysator aufgrund der hohen Metallgehalte haufiger gewechselt
werden, um die gewiinschte Aktivitdt beizubehalten. Hier kann eine Mischung aus regeneriertem
E-Cat aus einer Anlage, die weniger stark belastete Feeds verarbeitet, und frischem Katalysator
eingesetzt werden, um Kosten zu sparen. Dies hat auch eine Auswirkung auf Versuche in der
Versuchsanlage, da hierfiir ebenfalls E-Cat zur Anwendung kommen muss. Wiirde stattdessen frischer,
nicht gealterter Katalysator verwendet werden, wiirden falschlicherweise hohere Konversionsraten
angenommen werden als in der GroRanlage moglich waren. [10, 12]

2.3.5.1  Kontaminationen
Viele im FCC-Feed enthaltene Elemente wirken sich negativ auf den Betrieb der FCC-Anlage aus. Die
relevantesten werden in Folge aufgelistet:

o Stickstoff: Ein Teil des im Feed vorhandenen Stickstoffes tritt in organischer Form als
sogenannter ,basischer Stickstoff auf, beispielsweise als Pyridin und davon abgeleitete
Verbindungen. Dieser reagiert mit den sauren Zentren des Zeoliths, neutralisiert diese und
flhrt so zu einer geringeren Aktivitat des Katalysators. AuSerdem sind die Produkte und
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Zwischenprodukte, die bei Verbrennung dieser Verbindungen entstehen, aufgrund von
toxischen und/oder korrosiven Eigenschaften unerwiinscht. Darunter fallen unter anderem
Ammoniak und Blausaure, sowie Stickoxide.

Schwefel: Der Hauptteil des im Feed enthaltenen Schwefels (hauptsachlich in organischer
Form als Mercaptane, Sulfide, Thiophene) wird Gber das Produktgas als H,S ausgetragen. Ein
weiterer Teil wird im Regenerator oxidiert und verlasst als SOy . Der Rest verbleibt in den
flissigen Produkten und kann dort unter Umstanden zu Problemen mit den Grenzwerten fir
Motorkraftstoffe flihren.

Metalle (Nickel, Vanadium, Kalium, Calcium, Natrium, Kupfer): Nickel und Kupfer sind
katalytisch aktiv und kénnen zu unerwiinschter Wasserstoff- und Koksproduktion fiihren,
was wiederum einen negativen Einfluss auf die Konversion (siehe 3.6.6) oder den Durchsatz
hat. Vanadium tragt auch zu einem geringen Teil zur Dehydrierung bei, ist jedoch ein starkes
Katalysatorgift, da es sich, im Gegensatz zu Nickel, nicht an der Katalysatoroberflache
ansetzt, sondern in die Porenstruktur hineintransportiert wird und dort den Katalysator
irreversibel zerstort. Die Alkali- und Erdalkalimetalle haben aufgrund ihrer basischen
Eigenschaften einen ahnlich schlechten Einfluss auf den Katalysator wie Stickstoff.

Um die negativen Konsequenzen der Katalysatorvergiftung zu verhindern, stehen einem folgende
Optionen offen: [12]

Entschwefelung des Feeds mithilfe einer Wasserstoffbehandlung

Erhohung des Anteils des Katalysators, der durch frischen ersetzt wird

Zugabe eines hoherqualitativen E-Cats einer anderen FCC Anlage, wie in 2.3.5 geschildert
Metallpassivierung anwenden, beispielsweise durch Zugabe von Antimon oder
Metallpassivierungsadditiven bei starker Nickelbelastung bzw. um Vanadium zu passivieren

2.3.5.2 Additive

Dem Katalysator werden oft Additive zugesetzt, um die Qualitdt des Produktes zu erhdhen, den
Katalysator vor Deaktivierung zu schiitzen oder die Schadstoffbelastung der Abgase zu verringern.
Einige dieser Additive sind hier exemplarisch aufgelistet: [12, 13]

CO-Verbrennungspromotoren verringern den Anteil an CO im Abgas, indem die
Verbrennung von CO zu CO, gefordert wird. Sie haben jedoch den Nachteil, dass sie in
manchen Fallen den NO-Gehalt des Abgases erhdhen.

SO,-reduzierende Additive sind die kostengtlinstigste Variante, um den Gehalt an SO« im
Abgas zu verringern. Andere Optionen hierfiir waren eine Rauchgasentschwefelung oder
eine Feedentschwefelung, beispielsweise durch Behandlung mit Wasserstoff, wobei diese
Verfahren um einiges teurer sind als die Zugabe von Additiven. lhre Funktionalitdt beruht
auf der Oxidation von SO, zu SO5; im Regenerator, der chemischen Bindung des SO; mit dem
Additiv und dessen Reduzierung zu H,S mittels Wasserstoffes oder Wasserdampfes im Riser.
NOs-reduzierende Additive werden eingesetzt, um die aus dem organischen Stickstoff im
Feed entstandenen Stickstoffoxidemissionen zu verringern.

Das ZSM-5 Additiv ist eine Sonderform eines Zeoliths, der zur Erhéhung der Oktanzahl der
Benzinfraktion sowie zur Erhéhung des Anteils an leichten Olefinen eingesetzt wird. Dies
wird durch Isomerisierung von linearen zu verzweigen Olefinen und durch Cracken von
Benzinanteilen mit niedriger Oktanzahl zu Olefinen ermaoglicht, was jedoch eine
Verringerung des Benzingehaltes zur Folge hat.

Metallpassivierungsadditive werden eingesetzt, um die im vorherigen Abschnitt
beschriebenen Effekte, die durch Metallkontaminationen entstehen, hintanzuhalten. Ein
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mogliches Prinzip ist das Fernhalten von Metallen vom Katalysator, indem sie an inaktive
Partikel adsorbiert werden. So wird Vanadium beispielsweise an Barium- oder Titanpartikeln
adsorbiert. Eine andere Moglichkeit besteht darin, dass Additive mit dem Metall eine
Legierung bilden und dadurch ihren negativen Einfluss eliminieren. Dies kommt bei der
Passivierung von Nickel mithilfe von Antimon oder Bismut zum Einsatz.

e Riickstandskonversionsadditive werden zum Cracken von langkettigen Molekiilen
eingesetzt, um die LCO-Produktion zu maximieren.

2.3.6 Emissionen

Durch den Abbrand des Kokses im Regenerator fallt aufgrund seines hohen C/H-Verhaltnisses
hauptsachlich CO,, sowie eine geringe Menge Wasserdampf, an. In geringeren Mengen entstehen
bzw. werden folgende Stoffe emittiert. lhre Konzentration kann entweder durch die in 2.3.5.2
beschriebenen Additive geringgehalten werden oder durch eine Abgasreinigung nachtraglich gesenkt
werden.

e Kohlenmonoxid entsteht durch die unvollstandige Verbrennung des Kokses und ist stark von
der Temperaturfiihrung im Regenerator sowie von der Menge an O, die fiir die
Verbrennung zur Verfligung steht, abhangig.

e Schwefeloxide fallen je nach Schwefelbelastung des Feeds in unterschiedlicher
Konzentration an. Wahrend der Hauptteil des Schwefels (88-95 wt%) den Riser mit dem
Produktgas als H,S verlasst, wird der Rest mit dem Koks in den Regenerator transportiert
und dort zu SO, oxidiert, ein geringer Teil <10 wt% wird zu SOz weiteroxidiert

e Stickoxide entstehen im FCC-Prozess hauptsachlich aus der Oxidation von organischem
Stickstoff, da die hohen Temperaturen (>820 °C), die fir die sogenannten thermischen NOy
(Stickoxide aus Luftstickstoff) bendtigt sind, nicht erreicht werden.

e Nickelkomponenten

o Partikulares Material besteht hauptsachlich aus durch Abrasion zerkleinertem Katalysator,
der nicht mehr durch die Zyklone abgetrennt werden konnte.

2.4 Integration des FCC-Prozesses in eine Raffinerie

Der FCC-Prozess ist das Kernstiick der Aufarbeitung von hohersiedenden Primarprodukten
(Ublicherweise in einem Siedebereich von 350-560 °C) in der Raffinerie. Es kénnen und werden jedoch
auch bereits veredelte Produkte mit ahnlichen Siedebereichen aus anderen Konvertierungsverfahren
zugemischt. Dies wird in Abbildung 17 offensichtlich. Ubliche Feeds fiir den FCC-Prozess sind neben
VGO auch Riickstand aus der atmosphérischen Destillation, bereits thermisch gecrackte Produkte
(beispielsweise aus dem Coker oder Visbreaker) oder entasphaltierte Vakuumriickstande, wobei bei
den schwereren Feeds eine Vorbehandlung (z.B.: eine Hydrierung) erforderlich sein kann, um
Probleme mit Kontaminationen zu minimieren. Die Einsatzstoffe sowie die Reaktionsbedingungen
werden laufend angepasst, um die hochstmogliche Wertschépfung aus den entstehenden Produkten
zu realisieren. So zeigt sich in den letzten Jahren ein Trend weg von der Benzinproduktion hin zur
verstarkten Olefinproduktion, die als Ausgangsstoffe fiir die Kunststoffindustrie gute Verkaufspreise
erzielen. Zudem gibt es auch saisonale Trends. Es ist in den Wintermonaten beispielsweise mehr
LCO-Produktion als Mischkomponente fiir Heizél und Diesel erwiinscht. [12, 14, 18]
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Abbildung 17: Schema einer Erdéliraffinerie [23]

2.5 Biokraftstoffe

Es existieren eine Vielzahl von Méglichkeiten, abseits der direkten Verbrennung, Biomasse energetisch
zu nutzen, dieses Unterkapitel soll sie kurz zusammenfassen. Ein Uberblick der méglichen Verfahren
ist in Abbildung 18 gegeben. Die drei Hauptgruppen sind die thermochemische Umwandlung, die
physikalisch-chemische Umwandlung sowie die biochemische Umwandlung. Es koénnen auch
Kombinationen aus den einzelnen Verfahren angewandt werden. Im Folgenden werden die drei
Verfahrensgruppen kurz erklart. Erhalt man nach der Umwandlung flissige Produkte so werden diese
Biokraftstoffe genannt. Beispiele hierfiir sind Biodiesel, Bioethanol, Fischer-Tropsch-Diesel aus Gas
aus regenerativen Energiequellen sowie Pyrolysedle. Anders als in der Grafik angegeben miissen die
Kraftstoffe nicht immer direkt verbrannt werden, um Strom und Warme zu gewinnen, sondern kénnen
auch aufgearbeitet werden und rein oder als Zusatzkomponente in Kraftfahrzeugen zum Einsatz
kommen.

Die thermochemische Umwandlung beruht auf warmeinduzierten Umwandlungsprozessen von
holzartigen, zellulosehaltigen Einsatzstoffen, sprich Waldholz, organische Abfille wie Stroh oder
Holzreste sowie schnell wachsende Energiepflanzen wie beispielsweise Miscanthus. Abhangig von der
Reaktionstemperatur und der Verweilzeit entstehen hier feste, fliissige oder gasférmige Produkte. Die
Verfahren werden der Gruppe der Pyrolyse oder der Vergasung zugeordnet. Die Pyrolyse, die fir die
Herstellung des fiir diese Arbeit verwendeten Einsatzstoffes verwendet wird, wird in 2.6 ndher erklart.

Biokraftstoffe konnen auch durch physikalisch-chemische Umwandlungsmethoden gewonnen
werden. Durch reines Pressen oder Extrahieren mit organischen Lésungsmitteln der festen Biomasse
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sowie durch eine optionale nachgeschaltete chemische Umwandlung (z.B.: Umesterung) kénnen
flissige Produkte gewonnen werden. Ein Beispiel hierfiir ist der sogenannte Biodiesel.

Wird Biomasse biochemisch durch Mikroorganismen umgewandelt, so kann durch Fermentation
sogenanntes Biogas oder durch alkoholische Garung Bioethanol entstehen. Biomasse kann auch direkt
kompostiert, also aerob abgebaut werden, um Warme zu gewinnen. Diese Warme ist jedoch auf
einem niedrigen Temperaturniveau und dadurch von untergeordneter Bedeutung. [24]

Biomasse-Ressourcen
Energlepflanzen |[ Nebenprodukte & Riickstande ][ Organische Abfalle |
1 I I
! ! ¥
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Abbildung 18: Nutzungsmdglichkeiten und Umwandlungskette von Biomasse zur Energiebereitstellung [25]

Neben der Unterteilung in die Herstellungsmethoden, kann man Biokraftstoffe auch gemald ihrem
technischen Entwicklungsstand in sogenannte ,, Generationen” einteilen. [26—29]

1. Zu den Biokraftstoffen der ersten Generation zihlen Kraftstoffe, die bereits kommerziell
verfiigbar sind. Die wichtigsten Beispiele hierfiir sind Treibstoffe aus pflanzlichen Olen
(Biodiesel) oder zucker- und starkehaltigen Pflanzen (Bioethanol). Die Verfahren zur
Herstellung sind meistens recht einfach und billig durchzufiihren. Nachteilig ist jedoch, dass
die Treibstoffe in bestehenden Motoren nur in geringer Beimischung zu fossilen Treibstoffen
eingesetzt werden kdnnen. Ein Problem ist auch die sogenannte Teller-Tank-Diskussion. Die
Einsatzstoffe fur Biokraftstoffe der ersten Generation sind Nahrungsmittel, die durch die
Umwandlung zu Treibstoff dem Lebensmittelkreislauf entzogen werden und aufgrund der
begrenzten Anbauflache nicht die bendtigte Quantitat erreichen konnen, um fossile
Brennstoffe zu ersetzen ohne die Nahrungsmittelversorgungssicherheit zu gefdhrden.

2. Kraftstoffe der zweiten Generation befinden sich zurzeit im fortgeschrittenen
Entwicklungsstadium bzw. sind vereinzelt Giber Pilotanlagen kommerziell verfiigbar. Im
Gegensatz zu Treibstoffen der ersten Generation stellen sie keine Konkurrenz zur
Nahrungsmittelproduktion dar, da als Einsatzstoffe lignozellulosehaltige Biomasse eingesetzt
wird, die bei der Nahrungsmittelproduktion als Abfall anfallt. Eine Alternative ist der Einsatz
von Energiepflanzen, die zwar Anbauflachen bendétigen, die sonst zur
Nahrungsmittelproduktion eingesetzt werden kénnten, jedoch viel schneller wachsen und
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weniger Dingung bendtigen im Vergleich zu Nahrungsmittelpflanzen. [26] Mdgliche
Umwandlungsverfahren sind die Pyrolyse oder die Vergasung mit anschlieBender
Fischer-Tropsch-Synthese. Die Produkte kdnnen zumeist in beliebiger Beimischung zu
fossilen Treibstoffen eingesetzt werden, die Herstellungsverfahren sind jedoch, unter
anderem wegen den hohen Investitionskosten fiir die Aufarbeitungsanlagen, deutlich
aufwendiger und teurer als jene der ersten Generation.

3. Als Biokraftstoffe der dritten Generation werden Kraftstoffe bezeichnet, die aus Verfahren
stammen, die sich noch im Forschungs- und Entwicklungsstadium befinden. Eine
Kommerzialisierung innerhalb der ndchsten 10 Jahre scheint realistisch. In der Literatur
werden hauptsachlich algenbasierte Verfahren genannt. Einige mogliche Verfahren sind die
Herstellung von Biodiesel aus aus Algen gewonnenem Ol, Bioethanol aus der Vergérung von
Kohlenhydraten in den Algen, Biogas aus der Fermentation der Algenmasse sowie
Biowasserstoff, den manche Algenarten abgeben. Da Algen keine Ackerflachen bendtigen
und mit Algenfeldern groRe Mengen an CO; fixiert werden kdnnten, scheint die Technologie
zukunftstrachtig. Der Energieaufwand fiir die Abtrennung der Biomasse vom Meerwasser, in
der sie wachst, ist jedoch sehr hoch. Dadurch sind auch die Betriebskosten noch zu hoch,
damit die Verfahren konkurrenzfahig waren. Weiters ist die Produktivitat stark von der
Sonneneinstrahlung abhangig und sinkt somit im Winter.

In diesem Zusammenhang muss der Begriff ,Drop-In-Fuels” genannt werden. Dies ist eine
Bezeichnung filir Kraftstoffe, die fossile Kraftstoffe direkt ersetzen konnen bzw. in beliebigem
Verhaltnis mit ihnen mischbar sind. Die chemische Zusammensetzung der Ersatzkraftstoffe muss mit
den der konventionellen Kraftstoffe nicht ident sein, die physikalischen Eigenschaften (Dichte,
Viskositat, Flammpunkt, Siedepunkt, usw.) missen sich jedoch &hneln. Teilweise weisen die
Ersatzkraftstoffe sogar hohere Qualitdten auf als Erddlprodukte, vor allem in Hinblick auf den
Schwefelgehalt. Vorteile von Drop-In-Fuels sind, dass Motoren, Lager- und Transporteinrichtungen
ohne Umbau weiterverwendet werden konnen und dass ein Grof3teil von ihnen CO,-neutral ist (vor
allem Biokraftstoffe der zweiten Generation). Nachteilig sind die teure und aufwendige Herstellung
sowie die geringere Energiedichte der Ersatzkraftstoffe. Bioethanol als Zusatzkomponente zu Benzin
und Biodiesel (Fettsduremethylester) als Diesel-Blendingkomponente gehéren nicht zu den
Drop-In-Fuels, da sie bei zu hoher Konzentration Probleme mit den Kunststoffleitungen
und -dichtungen bereiten kdnnen. Zudem fihrt ihr hoher Sauerstoffgehalt zu einer Absenkung des
Brennwertes und wirkt hygroskopisch. Im Gegensatz dazu konnen aufgearbeitete Pyrolysedle,
beispielsweise nach durchlaufen des FCC-Prozesses, als Drop-In-Fuels angesehen werden. [24]

2.6 Pyrolyse

Die Pyrolyse ist ein Prozess bei dem Biomasse thermisch unter Ausschluss von Sauerstoff zersetzt wird.
Je nach Reaktionsbedingungen entstehen hauptsachlich fllissige Produkte, das sogenannte Pyrolysedl
(in der Literatur teilweise Bio-Ol oder engl.: , bio-0il“ genannt), feste Produkte (Kohle oder Koks) oder
gasférmige Produkte. Als Nebenprodukt fillt Wasser an. Ahnlich wie beim thermischen Cracken,
brechen lange Kohlenstoffketten bei hohen Temperaturen (300-650 °C) auseinander.

Vor allem die Temperatur und die Verweilzeit der Biomasse im Reaktor haben einen starken Einfluss
auf das entstehende Produktspektrum. Je hoher die Temperatur ist, desto kiirzer werden die
entstehenden Kohlenstoffketten, das heiRt das Produktspektrum verschiebt sich von festen, tber
flissigen, zu gasformigen Stoffen. Die Verweilzeit liegt im Bereich von wenigen Sekunden (wenn
flissige oder gasformige Produkte gewinscht sind) bis zu einigen Tagen (fiir die Herstellung von
Kohle). Ist die Aufheizdauer langer als die Haltedauer auf der Pyrolysetemperatur, so spricht man von
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langsamer Pyrolyse. Im umgekehrten Fall liegt eine sogenannte schnelle oder Flash-Pyrolyse vor. [30—
32]

2.6.1 Flash-Pyrolyse

Das fir diese Arbeit relevante Verfahren der Flash-Pyrolyse (engl.: fast pyrolysis, nicht zu verwechseln
mit der englischen ,flash pyrolysis“, die bei etwas anderen Reaktionsbedingungen abladuft) lauft bei
etwa 500 °C und einer Verweilzeit von 0,5-2 Sekunden ab. Dieses Verfahren ist auf die Maximierung
des Ertrages flUssiger Produkte ausgelegt. Der Reaktionsablauf kann grob in drei Schritte aufgeteilt
werden:

1. schnelles Aufheizen der Biomasse auf 500 °C in unter einer halben Sekunde

2. kurze Verweilzeit im Reaktor, etwa 0,5-2 Sekunden

3. schnelles Abkiihlen, sogenanntes ,,Quenchen”, um ein Weiterreagieren der Produkte zu
unterbinden, da dieses eine Erhéhung der Ausbeute an gasférmigen Produkten auf Kosten
der Ausbeute an flissigen Produkten zur Folge hatte

Das schnelle Aufheizen erfolgt Ublicherweise mithilfe von Sand als Warmetragermedium, der im Kreis
gefuhrt wird und durch die endothermen Pyrolysereaktionen abgekihlt wird. Die Durchmischung
erfolgt pneumatisch (in Wirbelschichtreaktoren) oder mechanisch (mittels rotierender Elemente wie
Schnecken oder Konen). Ahnlich wie beim FCC-Prozess verldsst das Produkt gasférmig den
Reaktorbereich, wahrend sich am Warmetragermedium Koks ablagert. Der Koks wird abgebrannt,
wobei sich das Warmetragermedium erwarmt. Allein durch den Abbrand von Koks ware der Prozess
allerdings nicht autotherm. Deshalb wird oftmals das Produktgas ebenfalls verbrannt, um die
erforderliche Warmemenge zu erreichen. [31, 32]

2.6.1.1 Produkte aus der Flash-Pyrolyse

Das Hauptprodukt bei der Flash-Pyrolyse bildet das Bio-Ol. Bis zu 75 wt% des Feeds kénnen zu Bio-Ol
verarbeitet werden, wobei hierbei das Reaktionswasser zu dem Produkt hinzugerechnet wird, da es
meistens nicht abgetrennt wird. Das Ol besteht aus einer Vielzahl an organischen Verbindungen, die
groRtenteils sauerstoffhaltig sind. Es ist eine rotbraune Flussigkeit, die bis zu 38 wt% Wasser enthalten
kann. Durch den hohen Wassergehalt leidet die Qualitat, allen voran der Heizwert, des Bio-Ols im
Vergleich zu fossilen Brennstoffen. Ein genauer Vergleich der Zusammensetzung und Stoffdaten von
Pyrolysedlen sowie von Heiz6l Extra Leicht (kurz: Heiz6l EL) und Heizol Schwer (kurz: Heizol S) ist in
Tabelle 3 zu finden. Auffallend sind der hohe Wassergehalt und Sauerstoffanteil und der dadurch
abgeleitete verringerte Heizwert. Weiters ist der hohe Conradson-Kohlenstoff-Riickstand interessant.
Dieser macht deutlich, wie hoch der Anteil an langkettigen, in der Flissigkeit gelsten
Kohlenwasserstoffe ist. Diese Verbindungen fiihren auch in weiterer Folge bei der Zufuhr in eine
FCC-Anlage zu Problemen, da sie einen hohen Aromatenanteil haben, deswegen nicht gecrackt
werden kdnnen und dadurch eine starke Erhéhung der Koksausbeute zur Folge haben. [31, 32] Die
Eigenschaften der fiir diese Arbeit eingesetzten Ole finden sich in 4.1.
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Tabelle 3: Physikalisch-chemische Eigenschaften von Flash-Pyrolysedlen und Erdélprodukten [32]

Parameter Einheit Pyrolysedl Heizol EL Heizol S
Wassergehalt wt% 15-30 0,025 max. 7
Dichte g/cm? 1,1-1,3 0,83 0,9-1,02
Viskositat cSt bei 50 °C 13-80 6 140-380
Heizwert MJ/kg 16-19 42,8 ca. 40
CCR wt% 14-23 0,2 -
Kohlenstoff wt% 32-49 90 90
Wasserstoff wit% 6-8 10 10
Sauerstoff wt% 44-60 0,01 0,01

Als Nebenprodukte fallen bei der Pyrolyse folgende Stoffe an:

e ca. 10 wt% Pyrolysegas, das hauptsachlich aus CO, CO, und CH4 besteht und zur Gewinnung
der fiir die Reaktion erforderlichen Warme verbrannt wird

e ca. 10 wt% Reaktionswasser, das je nach Dichte, Viskositat und Polaritat des Bio-Ols mit

diesem eine oder zwei Phasen bildet

e bis zu 15 wt% Koks, das vom Sand abgebrannt wird, sowie nicht brennbare Ascheteilchen

2.6.1.2  Pyrolyseanlage mit Konusreaktor
Das Pyrolysedl, das fir diese Arbeit eingesetzt wurde, stammt aus einer Anlage mit einem
sogenannten Konusreaktor. Bei diesem Verfahren wird die zerkleinerte Biomasse gemeinsam mit
heiem Sand in einen rotierenden Konus eingebracht. Durch die wirkenden Zentrifugalkrafte wandert
die Biomasse entlang dem heien Konus aufwarts und wird dabei thermisch zersetzt. Die Produkte
verlassen gasformig den Reaktorbereich, wahrend der Sand und der anhaftende Pyrolysekoks
ausgetragen werden. Der Pyrolysekoks wird in einem Brenner mit Luft verbrannt und deckt so einen
Teil des Prozessenergiebedarfes. Der Rest der Energie kann durch die Verbrennung des, nach der
Kondensation des Bio-Ols, Uibrigen Gases aufgebracht werden. Der Prozess ist in Abbildung 19
schematisch dargestellt. Eine Besonderheit dieses Prozesses ist die sehr kurze Verweilzeit der
Feststoffe (etwa 0,55s), sowie die kurze Verweilzeit der gasférmigen Produkte (ca. 0,3 s), die ein
Nachreagieren der Produkte verhindert. [30—33]
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Abbildung 19: Verfahrensschema fiir eine Pyrolyseanlage mit Konusreaktor [32]

2.6.2 Aufbereitung und Verwendung von Pyrolysedlen

Eine destillative Auftrennung des Pyrolyseéls ist nicht moglich, da die im Ol enthaltenen, ungesattigten
Verbindungen nicht thermisch stabil sind und zu Polymerisationsreaktionen neigen. Diese Eigenschaft
beeinflusst auch ihren Einsatz in der FCC-Anlage, da diese Polymerisationsreaktionen bereits in den
Zuleitungsrohren ablaufen und dadurch zu Querschnittsverengungen und letztendlich zu
Verstopfungen filhren kénnen. Eine weitere Folge hiervon ist, dass die Viskositit der Bio-Ole, anders
als bei fossilen Olen, mit der Temperatur steigt.

Zur Aufbereitung der Ole stehen physikalische und chemische Methoden zur Verfiigung. Zu den
physikalischen gehdort die Entfernung von Partikeln (hauptsadchlich von dem Warmetragermedium)
mittels Zyklonsystem direkt in der Pyrolyseanlage oder durch Heil¥filtration der Gasstrome. Zusétzlich
oder alternativ kann auch eine Kaltfiltration des flissigen Produktes durchgefiihrt werden. Die
Viskositat des Pyrolysedls lasst sich durch Zugabe von Wasser und niederen Alkoholen verringern, was
jedoch negative Auswirkungen auf den Flammpunkt und den Heizwert hat. Zudem ist die Emulgation
von bis zu 75 wt% Bio-Ol mit Diesel erprobt. Diese Emulsion ist lagerstabiler, weniger viskos und
weniger korrosiv als reines Bio-Ol, Langzeitauswirkungen auf Motoren sind jedoch nicht untersucht
worden. [34]

Fir die chemische Aufbereitung kommen hauptsachlich Hydrierungsreaktionen mit Wasserstoff zum
Einsatz. Durch die Absattigung von Doppelbindungen kann die Reaktivitat verringert und dadurch die
Lagerstabilitit der Ole erhéht werden. Diese Stabilisierungsverfahren laufen bei milden Bedingungen
ab (40-80 °C, 1-5 bar Wasserstoffdruck). Zusatzlich kann auch hydrierende Spaltung angewandt
werden, sogenannte Hydrodesoxygenierung. Diese lauft bei dhnlichen Bedingungen wie das
Hydrocracking (ca. 500°C, 8-40bar Wasserstoffdruck) ab. Hierbei werden langkettige
Kohlenwasserstoffe gespalten, die freien Bindungen durch Wasserstoff gesattigt. Die Sauerstoffatome
reagieren mit dem Wasserstoff zu Wasser. Die Kosten fiir dieses Verfahren sind jedoch aufgrund des
hohen Wasserstoffbedarfes vergleichsmaRig hoch. Eine andere Moglichkeit Sauerstoffatome aus dem
Ol zu entfernen bietet der Zusatz von Zeolithen oder anderen anorganischen Materialien. Diese
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Katalysatoren wandeln direkt im Reaktor oder im Produktgasstrom die Sauerstoffatome zu CO; um.
Es wurden auch Verfahren zur katalytischen Umwandlung von Bio-Olddmpfen an
Zinkoxid-Katalysatoren erprobt. Die Neigung zur Koksbildung war jedoch zu hoch und die erhaltenen
Treibstoffe von zu geringer Qualitat, um wirtschaftlich arbeiten zu kénnen. Die Dampfreformierung
zur Wasserstoffgewinnung ist eine weitere Méglichkeit zur Nutzung des Bio-Ols, das Verfahren
scheitert jedoch noch an fehlenden Katalysatoren, die eine hinreichend hohe Aktivitdt und
mechanische Stabilitat besitzen. [32]

Bio-Ol kann direkt zur Erzeugung von thermischer oder elektrischer Energie eingesetzt werden. Der
Einsatz in Heizkesseln, Dieselmotoren und Gasturbinen wurde erprobt, ist jedoch nur durch
Subventionen oder hohe Steuern auf konventionelle Brennstoffe wirtschaftlich durchfiihrbar. Wird
dem Bio-Ol Wasser zugefiihrt, so trennt es sich in zwei Phasen auf, eine wissrige und eine organische,
teerhaltige. Die wassrige Phase kann fiir die Herstellung sogenannten , liquid smokes”, ein Mittel zur
Konservierung sowie Farb- und Aromagebung von Lebensmitteln, welches das Rduchern ersetzt,
eingesetzt werden. Auch die Isolierung von Lavoglucosan oder diverser Aldehyde oder Phenole sind
Optionen fiir die stoffliche Nutzung des Bio-Ols.

Das Pyrolysedl kann ohne Fraktionierung Formaldehyd und Phenol teilweise als Bindemittel in
Spanplatten ersetzen. Eine weitere ganzheitliche Nutzung ist die Umsetzung mit stickstoffhaltigen
Verbindungen zu Diingemittel oder mittels Kalkes zu sogenanntem ,Biolime”, ein Mittel zur
Emissionsreduktion in Kohleverbrennungsanlagen. Der Einsatz des Pyrolysedls in einer FCC Anlage
sowohl in der unbehandelten als auch der aufbereiteten Form wurde bis jetzt noch wenig erforscht.
[32, 34]
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3 Experimenteller Aufbau

Das folgende Kapitel behandelt die verwendete Versuchsanlage. Ein erster Prototyp wurde Mitte der
1990er Jahre erbaut [35], die derzeit verwendete Anlage wurde 2010 errichtet [8]. Neben dem
Versuchsaufbau wird auch die Messung der fiir die Auswertung relevanten Prozessgrofien sowie die
Durchfiihrung eines Experiments beschrieben. Zuletzt werden die Produktentnahme und die
entsprechende Auswertung im Detail erldutert.

3.1 Aufbau der Versuchsanlage

Der Aufbau der Versuchsanlage ist in Abbildung 20 dargestellt. Aus Griinden der Zuganglichkeit und
der thermischen Entkopplung ist der Riser in den meisten kommerziellen Anlagen baulich vom
Regenerator getrennt. Diese Versuchsanlage ist hingegen als intern zirkulierende Wirbelschicht
konzipiert, bei der der Riser und der Regenerator in einem Bauteil untergebracht sind. Die wichtigsten
Anlagenkenndaten sind in Tabelle 4 aufgelistet, Abbildung 21 zeigt ein vereinfachtes Blockschema der
Anlage.

Produktgas

T

Partikelabscheider ——f———=™

Abgas

Risar \\
Rickfihrrohr =—
T Regeneratorbereich

s——n—| |—=—=-—Regeneratorfluidisierung

Kihlerfluidisierung

Fead

Abbildung 20: Schematische Darstellung der Versuchsanlage [8, 36]
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Tabelle 4: Eckdaten der Versuchsanlage [14, 16, 36]

Gesamthohe 3,2 m
Riserlange 2,505 m
Riserdurchmesser 0,0215 m
Regeneratordurchmesser 0,33 m
Katalysatormasse 50-70 kg
Risertemperatur 420-650 | °C
Regeneratortemperatur 600-800 | °C
Feed-Rate ca.2 kg/h
C/0O-Verhiltnis 10-60 -
Verweilzeit im Riser ca. 1 s
Betriebsdruck 1 atm

‘ | ]
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Abbildung 21: Blockschema der Versuchsanlage (nach [16, 37])

3.1.1 Vorwarmung

Die Feeds (siehe 4.1) wurden in einem Becherglas bereitgestellt. Dort werden sie mittels Heizriihrer
erwdrmt, aufgeschmolzen und geriihrt. Aus dem Becherglas wird der Feed bei etwa 80 °C mithilfe
einer Zahnradpumpe in einen Rohrenofen geleitet, in dem er auf ca. 320 °C erhitzt wird, was einer
Temperatur knapp unterhalb des Siedebereiches entspricht. Der im Blockschema eingezeichnete
Stickstoff wird wahrend des Anfahrens der Anlage zugeflihrt, um einen stabileren Anlagenbetrieb zu
gewahrleisten, nach Erreichen eines stationdren Betriebspunktes wird er auf einen minimalen
Volumenstrom von 0,1 NI/min eingestellt.

Da jedoch das Pyrolyse6l und das VGO nicht miteinander mischbar sind und das direkte Zufiihren des
Pyrolysedls in den Riser Probleme bereitete, wurde der Feedstrang insoweit umgebaut, als dass die
beiden Feeds bereits vor dem Réhrenofen miteinander vermischt werden. Dies ist in Abbildung 22
veranschaulicht. Dazu wurde das T-Stick, das das VGO-VorlagegefaR mit dem Auffangbehaltnis und
der weiterfihrenden Rohrleitung verband durch ein Kreuzstiick ersetzt, in das der zweite Feed
eingeleitet werden kann. Probleme bereitet hier allerdings die Regelung der beiden Pumpen, da sie in
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dieser Schaltung zum Teil gegeneinander arbeiten und so die Einstellung eines konstanten
Feedmassenstroms erschweren. Die Auffangbehaltnisse dienen der Reinigung der einzelnen Rohre,
um Probleme mit der Verunreinigung der Rohre sowie das Erstarren des VGO in Rohren und Pumpe
zu verhindern. Die Rohre, die SPO enthielten, werden nach jedem Versuch mit Ethanol gespiilt, jene
die VGO forderten mit Rapsol. Die Bezeichnungen ,kleiner Riser” und ,,groBer Riser” beziehen sich auf
die Zufuhr der Stickstoffstitzfluidisierungen des Risers.

Zahnradpumpe

L]

Auffanpbehdltnis
Vaoragagefalt SPO .

Kleiner Riser

l—b * - Zu Rohrenofen

irofier Riser
Zahnradpumpe Hetrwendel

|

Auffangbehiltnis

Vaorlagegefal VGO

Abbildung 22: Umbau des Feedstranges

3.1.2 Reaktor

Der vorgewarmte Feed kommt am unteren Ende des Risers, der sich fluidmechanisch im Bereich der
schnellen Fluidisierung befindet, mit heilem Katalysator in Kontakt und verdampft dort schlagartig.
Die Crackreaktionen starten und laufen durchschnittlich eine Sekunde ab, bis das Produktgas am
oberen Ende des Risers vom Katalysator getrennt wird. Wahrend dieser Zeit wird der Katalysator
durch Koksablagerungen deaktiviert. Die Gas-/Feststofftrennung ist als Prallblech ausgefiihrt. Das
Produktgas wird Uber eine beheizte Produktgasleitung, die ein zu friihes Auskondensieren des
Produktes verhindern soll, an eine Probenahmeapparatur (siehe 3.6) und weiter an eine Fackel
geleitet und dort entsorgt. Die Katalysatorpartikel gelangen in den Siphon. Dieser ist mit Stickstoff
fluidisiert und dient neben der Trennung des Reaktor- und Regeneratorbereichs auch als Stripper, der
die in den Partikelporen befindlichen Produktmolekiile desorbiert und an das Produktgas abgibt.
AuBerdem kann mit seiner Hilfe die Katalysatorumlaufrate bestimmt werden (siehe 3.3.1).

3.1.3 Regenerator

In dem mit Luft fluidisiertem Regenerator wird die Koksbeladung des Katalysators auf den
urspriinglichen Wert verringert, dieser erlangt dadurch seine Aktivitat wieder. Das exotherme
Abbrennen des Kokses erwarmt den Katalysator und liefert dadurch die Energie fiir die endotherme
Crackreaktion. Das Verbrennungsabgas wird abgefiihrt und dessen Zusammensetzung gemessen, die
fir die Koksausbeutenberechnung notwendig ist (siehe 3.6.5). Der regenerierte Katalysator wandert
nach unten in Richtung Risereintritt. Die Bodenfluidisierung funktioniert dhnlich wie der Siphon. Sie
trennt ebenfalls den Regenerator vom Riser und strippt anhaftenden Sauerstoff von dem Katalysator.
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3.1.4 Kuhler

Der Katalysatorkiihler ermdoglicht eine thermische Entkopplung des Reaktors und des Regenerators.
Er ist in Form von drei spiralférmigen Kuhlschlaufen realisiert, die mit Luft oder Wasser durchstromt
werden koénnen, wobei bei dieser Versuchsreihe die Luftkiihlung ausreichend war. Durch den
Durchfluss durch die Kiihler kann die Katalysatortemperatur gesteuert werden und dadurch die
gewlinschte Reaktionstemperatur im Riser eingestellt werden.

3.2 Stromungszustande

Die Stromungszustande in den verschiedenen Teilen der Anlage sind in dem Diagramm nach Grace
[38] veranschaulicht. Es erlaubt durch die Verwendung von dimensionslosen Kennzahlen und die
Einflhrung neuer dimensionsloser GroRen die Eintragung bestimmter Zustande der Wirbelschicht in
das Diagramm. Dadurch wird die Art der Fluidisierung leicht erkennbar gemacht.

Der Lockerungspunkt der Partikel wurde durch Fluidisierung mit Luft bei Umgebungstemperatur (etwa
20-30 °C), sowie im heiBen Zustand (etwa 610 °C) bestimmt. Hierflir wird die Fluidisierung des Kiihlers
schrittweise erhoht bis der Druckverlust (iber das Bett einen konstanten Wert erreicht. Nachdem
sichergestellt ist, dass das Bett geniigend aufgelockert ist, wird die Fluidisierung schrittweise
zuriickgefahren bis der Druckverlust wieder zu sinken beginnt. Dieser Punkt wird als minimale
Fluidisierungsgeschwindigkeit festgelegt. Im Diagramm wird die Leerrohrgeschwindigkeit im
Regenerator Uber dem Druckverlust aufgetragen.

Die Bestimmung der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit war bei der kalten Anlage (siehe
Abbildung 23) um einiges einfacher, da hier der Mass Flow Controller (kurz: MFC) ein hinreichend
genaues Einstellen des Volumenstromes ermoglichte. Bei der HeilRanlage (siehe Abbildung 24) dehnte
sich das Fluidisierungsgas beim Erwdrmen so weit aus, dass selbst bei der geringsten, von Null
abweichenden, Einstellung des MFCs die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit bereits
Uberschritten war. Die Lockerungsgeschwindigkeit ergab sich zu 0,00238 m/s im kalten und
0,00239 m/s im heiRen Zustand. Der zweite Wert ist jedoch mit einer héheren Ungenauigkeit
behaftet, da, wie in Abbildung 24 zu sehen ist, die erste Regressionsgerade nur durch zweite Punkte
bestimmt ist und deshalb der Ubergang vom Festbett- in den Wirbelschichtbetrieb nicht genau
bestimmt werden kann. Die genauen Messwerte sind im Anhang unter 0 zu finden. Wichtig ist die
Tatsache, dass sich bei Prozessbedingungen selbst bei geringen Fluidvolumenstromen eine
Wirbelschicht ausbildet und dass somit eine gute Durchmischung fir die Verbrennung des Koks
vorliegt.
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Abbildung 23: Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit bei Raumtemperatur
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Abbildung 24: Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit bei 610 °C

Die Fluidisierungszustande in der Versuchsanlage sind in Tabelle 5 angefiihrt. Die Zustinde im
Grace-Diagramm sind in Abbildung 25 eingezeichnet. Die genaue Berechnung der GroRen ist im
Anhang unter 7.3 zu finden. Der GroRteil der GréRen (etwa die Volumenstréme und Temperaturen)
sind aus den Messergebnissen der Versuchsanlage ibernommen, wahrend die geometrischen Daten
der einzelnen Bauteile aus [8] entnommen sind. Die Stoffdaten stammen aus [4], sind wenn notig
interpoliert bzw. Uber die Peng-Robinson-Beziehung aus kritischen Daten errechnet. Die Temperatur
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im Siphon wird zwar nicht direkt gemessen, es kann jedoch durch die rdaumliche Ndhe zum
Regenerator mit hinreichender Genauigkeit angenommen werden, dass die Temperaturen in den
beiden Bauteilen gleich sind.

Fiir den Feed im Riser werden in erster Naherung, ebenfalls in Anlehnung an [8], die Stoffdaten von
Hexadekan verwendet. Der Feed hat zwar im Schnitt langere Kohlenstoffketten und dadurch auch
einen hoheren Siedepunkt, sobald jedoch Crackprodukte entstehen, dndern sich sowohl die Dichte
des Gases als auch seine Viskositat, sodass keine genauen Aussagen zu den Stoffwerten getroffen
werden kdnnen. Eine mittlere Kohlenwasserstoffmolekillange von 15-20 scheint realistisch zu sein.
Die Anderung des Partikeldurchmessers des Katalysators durch Anlagerung von Koks wurde bei dieser
Berechnung vernachlassigt, da sie nicht quantifizierbar war.

Der Kihler kann aufgrund der zu geringen dimensionslosen Geschwindigkeit nicht im Diagramm
eingetragen werden. Obwohl die Punkte im Grace-Diagramm gut mit dem Diagramm in Quelle [8]
korrelieren, muss die Darstellung im Diagramm kritisch betrachtet werden. Die Ungenauigkeiten bei
den Stoffdaten (vor allem im Falle des Feeds), dem Lockerungspunkt sowie dem genauen Querschnitt
des Regenerators und des Kiihlers aufgrund der eingebauten Kihlspiralen lassen keine exakte
Bestimmung der gewilinschten Groflen zu. Gleichsam ist das Grace-Diagramm nur ein grobes
Hilfsmittel zur Einordnung eines Zustandes in einen bestimmten Fluidisierungsbereich.

Siphon, Boden und Regenerator befinden sich im Wirbelschichtbereich, so wie der Kiihler vermutlich
auch, wenn man sich die Linie der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit verlangert vorstellt, was
aufgrund von Beobachtungen an der Anlage (vor allem den Druckverlusten Uber die einzelnen
Bereiche) realistisch erscheint. Der Betriebspunkt des Risers scheint im Diagramm etwas zu weit unten
zu liegen, hier wiirde man zumindest eine sogenannte ,fast fluidisation”, wenn nicht gar einen
pneumatischen Transport erwarten. Hier kommen jedoch wieder die bereits genannten Probleme mit
der Bestimmung der Stoffdaten ins Spiel. Der Stromungszustand des Risers wurde zusatzlich unter der
Annahme von Decan sowie von Eicosan als fluidem Medium berechnet. Die Position im Diagramm
andert sich jedoch in beiden Fallen nur minimal im Vergleich zur Berechnung mit Hexadekan, sodass
diese Punkte nicht eingezeichnet sind.

Tabelle 5: Fluidisierungszusténde in der Versuchsanlage

Bauteil Fluid Fluidisierungsart
Regenerator Luft Wirbelschicht

Riser (Reaktor) | Feed pneumatischer Transport
Boden Stickstoff | Wirbelschicht

Siphon Stickstoff | Wirbelschicht

Kihler Stickstoff | Wirbelschicht/Festbett
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Abbildung 25: Grace-Diagramm [5]

3.3 Messung von Prozessgrolien
Wahrend des Versuchsablaufes werden kontinuierlich folgende Daten zu den Bedingungen in der
Anlage aufgezeichnet. Die verwendeten Messeinrichtungen sind hier aufgefihrt:

e Temperaturen in den Anlagenteilen: Thermoelement Typ K
e Driicke in den Anlagenteilen: Druckdosen
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e Volumenstrome der Luft- und Stickstofffluidisierungen: Mass Flow Controller, die gleichzeitig
die Volumenstrome regeln

e Feedrate: Differenzwagung mit Zeitmessung zu Beginn und Ende jeder Probenahme

e CO3- und CO-Konzentrationen im Abgas: Nichtdispersive Infrarotsensoren (NDIR-Sensor)

e 0O,-Konzentration im Abgas: Paramagnetische Detektion

3.3.1 Katalysatorumlaufrate und C/O-Verhaltnis
Das C/O-Verhiltnis hat, wie in 2.3.4 beschrieben, einen groRen Einfluss auf die Konversion des Feeds
und auf die Verschiebung des Produktspektrums hin zu leichteren Produkten, da durch einen erhéhten
Katalysatormassenstrom sowohl mehr thermische Energie als auch mehr aktive Zentren in den
Reaktor eingebracht werden. Es ist definiert als der Quotient der Massenstrome des Katalysators und
des Feeds:

Mgat
C/O B mFeed (15)
Wahrend die Feedrate Uber eine Differenzwagung (iber einen definierten Zeitraum bestimmt wird, ist
die Bestimmung der Katalysatorumlaufrate etwas aufwendiger. Wahrend des stationaren
Anlagenbetriebs, wird die Siphonfluidisierung fiir eine bestimmte Zeit At (lblicherweise 90 bis
180 Sekunden) unterbrochen. Wahrend dieser Zeit kann kein Katalysator in den Regenerator
nachflieRen. Da aber trotzdem Katalysator weiter in den Riser transportiert wird, sinkt die Hohe der
Regeneratorwirbelschicht und dadurch auch seine Druckdifferenz Apg, . Dieser Zusammenhang st in

Abbildung 26 graphisch dargestellt.
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Abbildung 26: Absinken des Regeneratordrucks wéhrend der Katalysatorumlaufratenmessung [36]

Der anndhernd lineare Zusammenhang zwischen der Druckdifferenz und der verstrichenen Zeit ist
offensichtlich erkennbar. Dies beruht auf dem Effekt, dass der Druckverlust Gber einer Wirbelschicht
direkt proportional zur Masse der Schittung ist und bei konstanter Dichte der Partikel sowie
konstantem Querschnitt der Wirbelschicht auch zu dessen Hohe. Die Regressionsgerade approximiert
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den Verlauf. lhre negative Steigung ist proportional zur Katalysatorumlaufrate. Mit dem

A(ApReg)
ty

des Regenerators Ag., und der Erdbeschleunigung g ergibt sich die Katalysatorumlaufrate zu

Differenzenquotienten der Regeneratordruckdifferenz nach der Zeit sowie dem Querschnitt

folgender Gleichung. Fiir die Herleitung wird auf [36] verwiesen.

i N AReg . A(ApReg)

3.4 Anlagenbetrieb

Vor dem eigentlichen Versuchsbeginn muss die Anlage flir durchschnittlich 4 Stunden vorgewarmt
werden. Diese Zeit dient nicht nur dazu die thermisch trage Anlage auf Betriebstemperatur zu bringen,
sondern auch um die Temperaturen, den Katalysatorumlauf und die Fluidisierungszonen zu
stabilisieren. Gegen Ende der Vorwdarmung wird der Feed aufgeschmolzen und das Messgerit fir die
Gasanalyse in Betrieb genommen.

Zu Beginn der Feedzufuhr wird eine Stickstoffstiitzfluidisierung eingesetzt, um ein leichteres Anfahren
zu ermoglichen und um Koksbildung zu verringern. In mehreren Schritten wird die Feedrate erhoht
und die Stitzfluidisierung abgesenkt, bis die Feedrate auf dem gewiinschten Niveau ist und die
Stickstoffzufuhr auf ein Minimum heruntergefahren werden kann. In Folge wird ein stationdrer
Betriebspunkt, der meistens durch eine bestimmte Risertemperatur gekennzeichnet ist, durch
Verwendung der Regeneratorheizung sowie des Katalysatorkihlers angefahren.

An einem Versuchstag werden grundsatzlich ein oder zwei Messpunkte angefahren. Bei jedem dieser
Messpunkte erfolgen, wenn moglich, drei Probenahmen, sogenannte ,Absaugungen”, die im
nachsten Unterkapitel beschrieben sind. Dies war jedoch aufgrund von Problemen bei der
Stabilisierung der Feedrate und der Temperaturen nicht bei allen Versuchen maoglich.

Nach Beendigung des Versuches werden die restlichen Koksablagerungen am Katalysator und
innerhalb der Anlage mit Luftiiberschuss bei etwa 700 °C Gber mehrere Stunden abgebrannt.

3.5 Produktentnahme

Vor Inbetriebnahme der Anlage werden die Kiihler und Auffangbehaltnisse durch Spilen mit Stickstoff
auf ihre Dichtheit tGberprift. Damit wird auRerdem eine korrekte Funktion der Pumpe und der Filter
sichergestellt. Nach dem Erreichen eines stabilen Betriebspunktes, aber vor der ersten Probenahme
wird eine sogenannte ,Vorabsaugung“ durchgefiihrt. Hierbei werden bis auf die eigentliche
Auswertung der Ergebnisse alle Schritte einer normalen Probenahme durchgefiihrt. Sie hat zum Zweck
die Produktgaskihler zu benetzen.

Das Produktgas gelangt wahrend des normalen Anlagenbetriebes direkt Giber die Produktgasleitung in
die Fackel. Die Leitung ist von auBen beheizt, um ein vorzeitiges Kondensieren der Produkte zu
verhindern. Befindet sich die Anlage eine hinreichend lange Zeit in einem stationaren Zustand, so wird
eine Absaugung gestartet. Das Absperrventil des Bypasses, das als Quetschklemme ausgefihrt ist,
wird gedffnet und zeitgleich die Membranpumpe gestartet. Uber einen definierten Zeitraum, in der
Regel 15 Minuten, wird Produktgas durch die Apparatur gesaugt. Die Probenahmeapparatur ist in
Abbildung 27 zu sehen. Auch wahrend der Probenahme wird nur ein geringer Teil des Produktgases
Uber den Bypass entnommen. Der GroRteil wird kontinuierlich direkt in die Fackel geleitet, um zu
verhindern, dass Sauerstoff in die Anlage gelangt.
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Das Gas wird Uber zwei Wasserkiihler, einen Ethanolkihler und eine Glasfritte geleitet. Das Ethanol
wird Uber einen Kryostaten auf etwa -20 °C gekihlt. Die hoheren Kohlenwasserstoffe (etwa ab C;)
kondensieren aus und werden in den AuffanggefiBen unter den Kihlern und der Glasfritte
gesammelt. Das leichtere Gas gelangt liber die Membranpumpe, die durch einen Polizeifilter vor
partikularem Material (mitgerissenem Katalysator) und Resttropfen geschitzt ist, in ein
Gassammelrohr. Die Gasfraktion wird nicht zu Ganze aufgesammelt, stattdessen wird das Gasvolumen
Uber einen Gaszahler bestimmt und mit dem Gassammelrohr eine reprasentative Probe genommen.
Das restliche Gas wird zum Teil an das Messgerat fiir die Bestimmung von CO;-, CO- und O,-Gehalt
geleitet, zum Teil Gber die Fackel entsorgt.
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3.6 Produktanalyse und Auswertung
Folgendes Unterkapitel beschaftigt sich mit der Analyse der flissigen und gasférmigen Proben sowie
der Auswertung der daraus erhaltenen Daten.

3.6.1 Lump-Modell

Das Lump-Modell wurde in 2.3.3 bereits kurz angesprochen. Das Lump-Modell, das fiir die Auswertung
der aus der Versuchsanlage erhaltenen Daten verwendet wird, ist in Tabelle 6 angefiihrt. LCO und
Riickstand werden in diesem Modell zu einem Lump zusammengefasst. Die Zusammensetzung der
Lumps bzw. deren Siedebereiche sowie die Methoden zu deren Analyse sind angegeben. In den
folgenden Unterkapiteln werden die Analysen der Proben sowie die daraus gewonnenen Daten
erklart.

Tabelle 6: 6-Lump-Modell

Phase Lump Z.usammer.15etzung/ Analyse
Siedebereich
Gasphase Gas Ci-Cy Gas-GC
COx CO, CO; NDIR
Benzin <221°C Gas-GC+SimDest-GC
Flussigphase L?O + 221-350°C SimDest-GC
Rickstand | >350 °C
Wasser - Gravimetrie
Feste Phase | Koks - NDIR

3.6.2 Analysemethoden

In Abbildung 28 werden die verschiedenen Analysemethoden dargestellt. Die fllissige Fraktion, die in
den Wasserkihlern, dem Ethanolkiihler sowie im Kiihler mit der Glasfritte kondensiert, wird in einem
ProbengefdR gesammelt und ausgewogen. Nach Abscheidung der Wasserphase wird die organische
Phase einer simulierten Destillation unterzogen (siehe 3.6.4). Die Gasfraktion wird mittels einer NDIR
Messung auf CO- und CO,-Gehalt untersucht, eine Probe wird mithilfe eines Gassammelrohres
genommen und mithilfe eines Gaschromatographen analysiert (siehe 3.6.3). Der CO- und CO,-Gehalt
des Abgases aus dem Regenerator werden ebenfalls gemessen. Diese Messung geht in die Berechnung
des Koksgehaltes ein (siehe 3.6.5).
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3.6.3 Gasformige Produkte

Die Messung der CO-, CO;- und O,-Konzentrationen des Produkt- und des Abgasstroms werden mit
einem Rosemount NGA2000 Gasanalysator durchgefiihrt. Die Kohlenwasserstoff- sowie
Stickstoffgehalte des Produktgases werden mithilfe eines Shimadzu GC17A Gaschromatographen
bestimmt. Nach der Probenahme werden 50 ul des Gases in das Gerat eingespritzt und auf zwei
Analysestrdange aufgeteilt. Die Kohlenwasserstoffe werden mithilfe eines
Flammenionisationsdetektors, der Stickstoff von einem Warmeleitfahigkeitsdetektor detektiert. In
Tabelle 7 sind die wichtigsten Parameter des Gaschromatographen gesammelt.

Tabelle 7: GC-Parameter [14, 16]

Kohlenwasserstoffe ‘ Stickstoff

Injektor Splitless; 50ul; 200 °C

Heizprogramm 50-200 °C, Analysedauer 30 min

Trennsaule Varian CP-Al,03/NayS04 CP CarboPLOT P7

Stationare Phase | Polydimethylsiloxan Carbon Porous Layer

Dimensionen Lange: 50 m Lange: 27,5 m
Innendurchmesser: 0,25 mm Innendurchmesser: 0,53 mm
Filmdicke: 4 um Filmdicke: 25um

Tragermedium Wasserstoff Helium

Detektor Flammenionisationsdetektor (FID) Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD)

3.6.4 FlUssige Produkte

Die flussige Fraktion besteht aus den fllssigen Produkten Benzin, LCO und Rickstand sowie Wasser.
Falls vorhanden, wird die wassrige von der organischen Phase in einem Scheidetrichter getrennt und
ausgewogen. Die organische Phase wird filtriert, um mitgerissene Katalysatorpartikel zu entfernen,
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die ansonsten zu Problemen mit der Chromatographiesaule fiihren kdnnen. Da die fliissige Probe aus
einer Vielzahl an chemischen Verbindungen besteht, ist eine genaue molekulare Analyse nicht
praktikabel. Stattdessen wird eine simulierte Siedeanalyse (Simulierte Destillation, kurz: SimDest)
durchgefiihrt, um die Siedekurve der FlUssigkeit zu bestimmen. Hierbei wird ausgeniitzt, dass die
Retentionszeit in der Sdule mit der Siedetemperatur korreliert. Mit den gewahlten Siedebereichen fiir
die Lumps Benzin (<221 °C), LCO (221-350 °C) und Riickstand (>350 °C) kann so die Ausbeute dieser
Lumps errechnet werden. Als Gerdat kommt wieder ein Shimadzu GC17A Gaschromatograph zum
Einsatz, die relevanten Parameter sind in Tabelle 8 zu finden.

Tabelle 8: SimDest-Parameter [14, 16]

Kohlenwasserstoffe

Injektor Split 30:1; 1,5 ul; 200 °C
Heizprogramm 35-350 °C,

Trennsaule Zebron ZB-1

Stationare Phase | Polydimethylsiloxan
Dimensionen Lange:30m

Innendurchmesser: 0,32 mm
Filmdicke: 0,25 um
Tragermedium Wasserstoff

Detektor Flammenionisationsdetektor (FID)

3.6.5 Feste Produkte

Die Menge an Koks, die im Riser entsteht und an den Katalysatorpartikeln anhaftet, wird liber die
Messung der COx-Bestandteile des Regeneratorabgases bestimmt. Da der Koks bei den herrschenden
Bedingungen im Regenerator hauptsachlich zu CO, und CO verbrennt, kann der Koksgehalt Uber eine
Verbrennungsrechnung riickgerechnet werden.

3.6.6  Konversion

Die sogenannte Konversion (engl.: Total Fuel Yield, kurz: TFY) ist ein MaR dafir, wie stark ein Feed
gecrackt wird. Sie ist definiert als die Summe der Massen der Wertprodukte bezogen auf die Masse
des Einsatzstoffes (mMpeeq). Die Wertprodukte sind von Anlagenbetreibern unterschiedlich definiert.
Fir diese Arbeit wurden sie als Summe des Gas- (mg,s) und des Benzinlumps (Mmgenzin) festgelegt.
Die Konversion kann dquivalent auch tber die jeweiligen Massenstréme definiert werden. Sie kann als
Vergleichswert dienen wie viel Wertprodukt bei einem Crackprozess entstehen und ist dadurch ein
effektiver Vergleichswert fiir dessen Wirtschaftlichkeit.

m +m i
TFY = Gas Benzin

(17)
MEeed
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4 Einsatzstoffe

41 Feeds

Der Standardfeed fiir den FCC-Prozess ist sogenanntes Vakuumgasol, das Kopfprodukt aus der
Vakuumdestillation. Es kann vor dem Einsatz im FCC-Prozess vorbehandelt werden. Das VGO, das bei
dieser Arbeit zum Einsatz kam, wurde einer Hydrodesulfurierung unterzogen, also durch Zugabe von
Wasserstoff entschwefelt. Es ist bei Raumtemperatur fest, gelb-braun und wachsartig. Bei Erwdarmung
auf etwa 50 °C wird es fliissig und dunkelblau. Die wichtigsten Stoffdaten des VGOs sind in Tabelle 9,
die Siedekurve in Abbildung 29 dargestellt.

Tabelle 9: Stoffdaten des VGO (Stoffdaten vom Projektpartner OMV zur Verfligung gestellt.)

Dichte bei 15 °C 0.885 g/cm3
Schwefelgehalt 291.000 mg/kg
Gehalt an basischem Stickstoff 59.000 mg/kg
gesamter Stickstoff 275.000 mg/kg
Viskositat bei 100 °C 5.584 mm?/s
Anilinpunkt 99.600 °C
Brechungsindex bei 50 °C 1.477 -
Conradson-Riickstand 0.294 wt%
Nickelgehalt 2.000 mg/kg
Vanadiumgehalt 2.000 mg/kg
Anteil an aromatischen Verbindungen 14.000 wt%
Anteil an paraffinischen Verbindungen 60.000 wt%
Anteil an naphthenischen Verbindungen 26.000 wt%
Destillationsriickstand 3.400 wt%
Siedekurve des VGO
700
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Abbildung 29: Siedekurve des VGO (Messdaten vom Projektpartner OMV zur Verfiigung gestellt.)

Anteil in wt%

90

100
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Dem Standardfeed wurden in unterschiedlichen Mengen Pyrolysedle zugesetzt. Hierbei kamen
unbehandeltes Pyrolysedl (kurz: PO), stabilisiertes Pyrolysedl (Kurz: SPO) und stabilisiertes und
deoxygeniertes Pyrolysedl (kurz: SDPO) zum Einsatz, wobei die Versuche mit SDPO nicht in dieser
Arbeit beschrieben werden. Ein Vergleich der Pyrolysedle ist in Tabelle 10 zu finden.

Tabelle 10: Vergleich der Stoffdaten der verwendeten Pyrolysedle
(Anm.: Sauerstoffgehalte wurden nicht analysiert, sondern aus der Differenz auf 100 wt% errechnet)
(Messdaten vom Projektpartner BTG zur Verfiigung gestellt.)

Parameter Einheit PO SPO
Wassergehalt wt% 20,5 8,88
pH-Wert - k.A. 5,29
CCR wt% k.A. 8,17
Aschegehalt wt% <0,01 0,00
wt% 43,90 54,15
Kohlenstoff ’ ’
oniensto mol% 25,11 28,00
wt% 7,90 9,32
W toff : .
assersto mol% 54,22 57,83
Sauerstoff wt% 48,20 36,53
mol% 20,67 14,17

Aufféllig ist das Absinken des Sauerstoffanteiles, wenn das Pyrolysedl behandelt wird. Wiirden bei der
Hydrierung des PO zu SPO ausschlieBlich Hydrierungsreaktionen ablaufen, so wiirde nur der
Wasserstoffgehalt infolge ebendieser Hydrierungsreaktionen steigen und dadurch anteilig die
Gehalter von Kohlenstoff und Sauerstoff sinken. Da jedoch der Sauerstoffgehalt stark sinkt und der
Kohlenstoffgehalt steigt, kann angenommen werden, dass ein Teil der Sauerstoffbindungen
gebrochen und als Wasser abgespalten wird. Das zeigt sich in Abbildung 30, in der das
Stabilisierungsverfahren schematisch dargestellt ist.

Die herrschenden Dricke sind dhnlich hoch wie beim Hydrocracken (ca. 200 bar), wahrend die
Temperaturen etwas niedriger liegen (70-250 °C bei der Stabilisierung; bis zu 450 °C beim
Hydrocracken). Es werden etwa 250 NI H, pro kg PO eingesetzt, was sich zu ca. 2,2 wt% H, bezogen
auf die PO-Masse ergibt. Die Massenbilanz basiert zwar nur auf Schatzwerten, nach Einbeziehung der
Wassergehalte des PO und des SPO, sowie der Masse des abgespaltenen Wassers kann gesagt werden,
dass etwa 60-70 kg Wasser pro 1000 kg PO entstehen. Das bestatigt die Annahme, dass wahrend der
Stabilisierung auch Sauerstoffbindungen gebrochen werden. Die viel héhere Menge des Wassers, das
abgetrennt wird, ergibt sich durch den geringeren Wassergehalt des SPO im Vergleich zum PO.
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Stabilisierung

1000 kg PO 70-250 °C; 200 bar 750 kg SPO

Mi-Cu-Katalysator

22 kg H;

Abbildung 30: Stabilisierungsverfahren zu Herstellung von SPO (persénliche Mittelung vom Projektpartner BTG)

Obwohl bei der Behandlung des Pyrolysedls Wasser entsteht, sinkt der Wassergehalt nach der
Hydrierung. Dieser Effekt wird dadurch erklart, dass durch die Entfernung von Sauerstoffbindungen
aus dem Ol dieses apolarer wird und die immer hoheren Wasseranteile als eigene Phase anfallen.
Diese wassrige Phase kann problemlos abgeschieden werden. Die Mischbarkeit der Stoffe ist ebenfalls
mit der Polaritat zu erklaren. Aufgrund des hohen Sauerstoffanteils sind PO und SPO eher polar und
dadurch schlecht mit dem VGO mischbar, das sehr apolar ist.

Der CCR-Wert kann bedingt Auskunft geben, inwieweit ein Feed zur Verkokung neigt. Es sind zwar oft
Stoffe mit hohem CCR-Wert, die zu hoher Koksbildung neigen, die dahinterliegenden Mechanismen
sind jedoch ganz andere. Das Conradson-Messgerat simuliert thermisches Cracken bei hohen
Temperaturen, wahrend in der FCC-Anlage hauptsachlich katalytisch mit sauren Zentren gecrackt
wird. Es laufen in einer katalytischen Crackanlage aufgrund der herrschenden Temperaturen jedoch
sehr wohl auch thermische Crackreaktionen ab. [22] Es ist jedoch die einfachste Analysemethode, da
die Neigung zur katalytischen Koksbildung nur in einer FCC-Versuchsanlage bestimmt werden kann.

Der CCR-Wert ist vor allem hilfreich, um festzustellen, ob der Feed bereits in den Zuleitungen verkokt.
Hier herrschen zwar noch nicht sehr hohe Temperaturen, 350 °C werden jedoch bei der Vorwarmung
erreicht. Dies istim Temperaturbereich, in dem die ersten thermischen Crackreaktionen starten. Diese
Problematik besteht beim SPO, das mit 8,88 wt% einen vergleichsweise hohen CCR-Wert aufweist und
denin 3.1.1 beschriebenen Umbau der Zuleitungen erforderlich macht.

Fir diese Arbeit wurden Versuche mit reinem VGO sowie Versuche mit Mischungen aus VGO und SPO
durchgefiihrt. Die genauen Zusammensetzungen der einzelnen Feeds sind in Tabelle 11
zusammengefasst. Die Versuchsreihe mit SDPO wird in einer anderen Arbeit behandelt. Die Versuche
mit PO brachten zur Zeit der Veroffentlichung noch keine Ergebnisse. Die letzten drei Versuche
wurden mit reinem VGO durchgefiihrt. Bei ihnen wurde die Riserstltzfluidisierung variiert.
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Tabelle 11: Feeds der einzelnen Versuche

Versuchsname | VGO | SPO

VGO_530 100 0 wt%
VGO_550 100 0 wt%
SPO5_530 95 5 wt%
SPO5_550 95 5 wt%
SP0O10_530 90 10 wt%
SP0O10_550 90 10 wt%
VGO_R1 100 |0 wt%
VGO_R2.5 100 |0 wt%
VGO_R5 100 0 wt%

4.2 Katalysatoren
Bei den fir diese Arbeit durchgefiihrten Versuche wurde eine Mischung aus zwei Katalysatoren
eingesetzt, 30 wt% Katalysator A und 70 wt% Katalysator B. Ersterer ist auf die Maximierung der
Propenausbeute, zweiterer auf die Maximierung von Cs-Olefinen ausgelegt. Kenndaten fiir den
Katalysator werden vom Hersteller nicht zur Verfligung gestellt, die PartikelgroRenverteilung sowie
einige relevante GroRen der Katalysatormischung sind in Tabelle 12 und Abbildung 31 zu finden.

Gemessen wurden diese Daten mit einem Laserbeugungsanalysator

des Typs

Malvern

Mastersizer 2000. Der Sauter-Durchmesser ds, betrdagt 67,5 um, dieser Messwert wurde fiir die
Berechnung der Archimedeszahl aus 3.2 verwendet, wahrend 80 vol% der Probe einen Durchmesser

zwischen 44,9 um und 138,9 um aufweisen.

Tabelle 12: PartikelgréfSe der eingesetzten Katalysatormischung

Durchmesser Einheit | Wert
d3,2 um 67,5
d(0,5) pm 85,0
d(0,1) um 44,9
d(0,9) um 138,9
Partikelgréfenverteilung
16 |
14 |
- 12
=
- 10
[1F]
E 8
=2
_%‘ G
4
2
0.1 1 10 100 1000

Partikelgréfie (um)

Abbildung 31: Partikelgréfsenverteilung der eingesetzten Katalysatormischung

3000
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5 Ergebnisse

In folgendem Kapitel werden die Ergebnisse zweier Versuchsreihen prasentiert und analysiert.
Zundchst wird der Einfluss der Zumischung von bis zu 10 wt% SPO zu einem VGO-Feed untersucht. Im
zweiten Teil wird Uberpriift, inwieweit eine zusatzliche Fluidisierung des Riserbereiches mit Stickstoff
einen Einfluss auf das Produktspektrum hat. Zuletzt werden noch allgemeine Anmerkungen zu den
Versuchen gemacht sowie einige aufgetretene Probleme aufgezeigt.

5.1 Versuche mit SPO

Die Versuchsreihe mit SPO wurde bei einer Feedrate von 2 + 0,1 kg/h durchgefiihrt, mit einem
AusreilRer beim Versuch SPO10_530 bei dem die Feedrate nur 1,81 kg/h betrug. Zum Vergleich wurden
Versuche mit reinem VGO durchgefihrt, fir die eigentlichen Versuche mit SPO wurden dem VGO 5
bzw. 10 wt% SPO beigemischt. Alle Versuche wurden bei Risertemperaturen von 530 und 550 + 1,5 °C
durchgefiihrt, wobei hierfiir das arithmetische Mittel der Risereintritts- und Austrittstemperatur
genommen wird. Die genauen Betriebsparameter sind im Anhang unter 7.1.1, die Ergebnisse unter
7.1.2 zu finden.

Zunachst gibt es einen Vergleich der Konversionen (iber die gesamte Versuchsreihe (Abbildung 32),
im nachsten Teil wird der Einfluss der SPO-Zumischung jeweils bei 550 bzw. 530 °C analysiert
(Abbildung 33 bis Abbildung 39), im letzten Teil wird auf die Temperaturabhangigkeit der einzelnen
Lumps bei konstanter SPO-Beimischung eingegangen (Abbildung 41 bis Abbildung 43).

SPO10_550 83.2%

SPO5_550

83.9%

VGO_550

85.0%

SP010_530 81.3%

SPO5_530

82.3%

VGO_530 83.3%

79% 80% 81% 82% 83% 84% 85% 86%

Konversion

Abbildung 32: Vergleich der Konversionen der SPO-Versuche

Wie zu erwarten war, steigt die Konversion mit steigender Risertemperatur. Vergleicht man jeweils
zwei Versuche mit dem gleichen Feed, so sieht man bei einer Risertemperatur von 550 °C eine um
1,5-2 % hohere Konversion als bei 530 °C. Dies kann durch den endothermen Charakter der
Crackreaktionen erklart werden. Je hoher die Reaktionstemperatur ist, desto weiter verschiebt sich
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das Reaktionsgleichgewicht auf die Seite mit den Crackprodukten. Weiters ist auch die Kinetik bei
hoéheren Temperaturen beglinstigt, was einen groRen Einfluss bei den kurzen Verweilzeiten haben
kann, die bei diesen Versuchen herrschen. Es ist auRerdem der negative Einfluss des SPO-Zusatzes auf
die Konversion zu sehen, sie sinkt in etwa um 1% je 5wt% SPO-Beimischung ab. Dies ist
wahrscheinlich auf den Wassergehalt des SPO sowie den Sauerstoffgehalt der im SPO enthaltenen
organischen Verbindungen zuriickzufiihren. Das Wasser senkt die Konversion, da es nicht gecrackt
werden kann, wahrend aus den Sauerstoffverbindungen Reaktionswasser entsteht, das nicht zu den
gewlinschten Produkten gehort. Die genaue Aufteilung der Konversion in Benzin- und Gasanteile ist
in den nachsten Grafiken veranschaulicht.

Versuche bei 550 °C
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wt% SPO im Feed

—@—Benzin —@— Gas

Abbildung 33: Benzin- und Gasgehalte im Produkt bei 550 °C
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Versuche bei 530 °C
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Abbildung 34: Benzin- und Gasgehalte im Produkt bei 530 °C

Bei beiden Versuchsreihen ist mit steigender SPO-Konzentration ein starkes Absinken des
Benzingehaltes, bei 550 °C zusatzlich ein leichter Anstieg des Gasgehaltes zu erkennen. Die absoluten
Werte sind aufgrund der unterschiedlichen Reaktionstemperaturen unterschiedlich. Bei der
Versuchsreihe bei 530 °Cist kein klarer Trend zu beobachten. Es kann vermutet werden, dass der Wert
des SPO10_530-Versuches (38,9 wt%) Uber jenem des SPO5_530-Versuches (39,1 wt%) liegen sollte,
da dieser Effekt bei den Versuchen bei 550 °C auftritt. Die Versuchsfiihrung des SPO10_530-Versuches
gestaltete sich aufgrund der starken Verkokungsneigung als sehr schwierig, sodass diese Ergebnisse
mit einer hoheren Ungenauigkeit behaftet sind. Zu empfehlen waren hier Versuche mit héheren
SPO-Beimischungen, da die Anderungen im Bereich zwischen 0 und 10 wt% SPO zu gering sind, um
eine genaue Aussage Uber den Verlauf der Produktzusammensetzung machen zu kénnen.

Der beobachtete Effekt konnte durch die chemische Zusammensetzung des SPO erklart werden. Die
aromatischen und kondensierten naphthenischen Verbindungen des Pyrolysedls sind zu groR bzw.
werden sterisch an dem Zugang zu den aktiven Zentren des Katalysators gehindert, dessen
Poren- oder EinheitszellengréRe im Bereich von einigen Angstrom liegt. Dadurch kénnen sie nicht
gecrackt werden, was wiederum zu einem Absinken des Benzinanteils fiihrt. Es werden hochstens
kiirzere Seitenketten von diesen Molekilen getrennt, die jedoch zu kurz sind, um zum Benzinlump zu
zahlen, sie fiihren zu einer Erhohung der Gasausbeute.
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Abbildung 35: Produktgaszusammensetzung (1) bei 550 °C

Versuche bei 530°C
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Abbildung 36: Produktgaszusammensetzung (1) bei 530 °C
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Versuche bei 550°C
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Abbildung 37: Produktgaszusammensetzung (1) bei 550 °C
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Abbildung 38: Produktgaszusammensetzung (Il) bei 530 °C

Die Selektivitat der Katalysatormischung fiir Olefine, und Propen im Besonderen, ist aufgrund ihrer
hohen absoluten Werte offensichtlich. Wie bereits gesagt, steigt bei hoherem SPO-Gehalt der
Gasanteil, seine Qualitdt verbessert sich jedoch auch. So enthdlt das Produkt mit mehr
SPO-Zumischung weniger gesattigte Gase, namlich Methan, Ethan, Propan und Butane, dafiir steigt
der Olefinanteil, leicht im Fall von Ethen und den Butenen, recht signifikant im Fall von Propen. Von
hoherer Qualitdt des Gases kann gesprochen werden, da die Wertschépfung aus Olefinen (als
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Ausgangsstoff fiir die Polymerindustrie) um ein Vielfaches hoher ist als aus gesattigten Gasen, die
grofStenteils zur Energiegewinnung verbrannt werden.

Dieses Phdanomen konnte ebenfalls durch die bereits erwahnte Abtrennung von Seitenketten von
groRen Molekiilen des SPO erklart werden. Durch die Brechung einer Kohlenstoff-Kohlenstoffbindung
missen sie die frei gewordenen Elektronen umlagern, aufgrund des herrschenden
Wasserstoffmangels ist die einzige Option die Bildung einer Doppelbindung.

Von den gesattigten Gasen nimmt Isobutan mit 8-10 wt% den grofSten Anteil ein. Seine Pravalenz
gegenlber linearen Kohlenwasserstoffen ist durch die Aktivitat des Katalysators B zu erklaren, der die
Bildung von Cs-Kohlenwasserstoffen und besonders von Isobutan fordert. Zudem spielen
Isomerisierungseffekte aufgrund der héheren Stabilitat von tertidaren Carbeniumionen, wie bereits in
2.2.2 angeflhrt, eine Rolle. Sein Anteil sinkt leicht mit hoherer SPO-Beimischung. Zum Verlauf der
anderen gesittigten Gase kann keine Aussage getroffen werden. Die Anderungen sind zu gering, um
einen Trend erkennen zu kénnen. Sie sind wie bereits erwdahnt aufgrund der geringen Wertschépfung
nicht sonderlich erwiinscht.

Einzig beim COx-Anteil sieht man eine Tendenz, dieser steigt eindeutig je mehr SPO im Feed ist. Dies
hat mit der partiellen Oxidation von Kohlenstoff durch im SPO enthaltenen Sauerstoff zu tun, der als
CO und CO; anfallt. Der COx-Gehalt ist bei reinem VGO nicht gleich Null, da eine geringe Leckage des
Abgases in den Produktgasbereich auftritt.

Versuche bei 550°C
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Abbildung 39: Produktzusammensetzung bei 550 °C
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Abbildung 40: Produktzusammensetzung bei 530 °C

Die restliche Zusammensetzung des FCC-Produktes, die alle jene Stoffe beinhaltet, die nicht zur
Konversion beitragen, ist in den obigen Grafiken veranschaulicht. Der Anstieg des Wasser ist wie der
des COx-Gehaltes auf den Sauerstoffgehalt im SPO zuriickzuflihren. Zudem enthalt das SPO fast 9 wt%
an Wasser. Der steigende Koksgehalt kann durch die bereits angefiihrten groRen, kondensierten
Molekiile im SPO erklart werden, die wahrend der Pyrolyse aus dem lignozellulosischen Material
entstehen. Diese eignen sich nach Abgabe ihrer Seitenketten sehr gut als Keimstellen fur die
Koksbildung und wachsen schnell an. Der LCO-Gehalt ist mit steigendem SPO-Anteil riicklaufig,
wahrend der Riickstandsgehalt, mit Ausnahme des SPO5_530-Versuches, ebenfalls zu sinken scheint,
wobei hier die Anderungen nur sehr gering sind. Realistisch ist hier sowohl, dass sich die langen
Molekiile, die sonst zu LCO oder Riickstand gecrackt werden wiirden, an Kokspartikel anlagern und so
nicht gecrackt werden kdnnen als auch, dass VGO-Anteile eher zu LCO und Riickstand gecrackt werden
als im SPO enthaltene Verbindungen.

52



reines VGO

90%

%00
%00

%67 [
%y [}

%07 [
%er [

%8s [
%r. [

w0y [
wsvr |

weee.

80%
70%
60%
50%
40%
30%
20%
10%

0%

(us8ozaq paad jne Juazoudsiydiman)
sdwnq Jap a|I1uy

Benzin LCO Rickstand Koks Wasser Konversion

Gas

c
o
[
wezs I
2
%0 | 8
@
%0 | 2
]
%is i =
o o
N - n
o, e ] &
3 X 2 o
> (@) M AXQA_V - um w
[ ] o  m
2 5 Q9 3
o S . n
m_ E o %S || g
> 2 %9 [l - 5
] © |
Q
g
S
~
3 vos: I
g ey [N -
2
)
~
;S
g wo N ©
v
Q
g
L
- X X X X X X X X X X
~ o o o o o o o o o o
< <)} c0 ~ © n < 152 ~ —
W (us8ozaq paad jne azoudsiydIMman)
3 sdwn Jap a|IL1uy
3
<

Yay1oljqig usipn NL e uid ul sjge|reAe si sisayl Siyl Jo uoisiaA [eulblio pasoidde ayl

TegBnuiaA Yayloljqig usipn N1 Jap ue 1si iagrewoldiq Jasaip uoisiaAjeulBlO aponipal susiqoidde aig

Abbildung 42: Temperaturabhéngigkeit der Lumps bei 5 wt% SPO

qny a8pajmoud| INoA

OGrayzolqie E

53



Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfligbar

The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

[ 3ibliothek,
Your knowledge hub

SPO 10 wt%

83.2%

90%

81.3%

80%

70%

60%

46.3%

50%

42.4%

38.9%
37.0%

40%

30%

20%

Anteile der Lumps
(Gewichtsprozent auf Feed bezogen)

6.5%

B 52

3.9%

B 6%

5.7%

B si%

10%

1.8%
| 1.2%

0%
Gas Benzin LCO Riickstand Koks Wasser Konversion

SPO10_530 mSPO10_550

Abbildung 43: Temperaturabhdngigkeit der Lumps bei 10 wt% SPO

Die Temperaturabhingigkeit bereitet keine Uberraschungen. Wie vermutet laufen die
Crackreaktionen bei hoheren Temperaturen starker ab, was unter anderem zu einer Erhéhung des
Gas- und des Koksanteils und zu einem Absinken der Benzin-, LCO- und Riickstandsgehalte fihrt. Wird
die Temperatur zu hoch gewihlt (oder die Reaktionszeit zu lang) so tritt sogenanntes ,,Ubercracken”,
wie in 2.3.4 beschrieben, ein. Die Wahl der Reaktionstemperatur ist eine Frage der Wirtschaftlichkeit.
Es missen der Benzinpreis mit jenen der Gase, vor allem der Olefine abgewogen werden, um eine
optimale Produktverteilung zu bestimmen. Weiters kann durch erhéhte Koksablagerungen und der
dadurch erforderlichen Verringerung der Feedrate oder der Erhohung der Katalysatorumlaufrate und
der damit verbundenen héheren Regeneratorleistung die Rentabilitdt der Anlage beeintrachtigt
werden.

5.2 Versuche mit Riserstitzfluidisierung

Die Versuchsreihe mit Riserstitzfluidisierung wurde bei einer mittleren Risertemperatur von 550 +
0,3 °C durchgefiihrt. Die Feedrate lag bei 2,0 + 0,04 kg/h. Die Versuche liefen um einiges stabiler als
die der ersten Versuchsreihe, zudem war durch das Wegfallen der Verkokungsproblematik mehr Zeit
zur Verfligung, um einen stabilen Anlagenbetrieb zu gewahrleisten. Dies ist besonders in den geringen
Abweichungen der Risertemperaturen und der Feedraten von dem gewilinschten Wert zu sehen. Die
Betriebsparameter sind in 7.2.1 aufgelistet, die genauen Ergebnisse unter 7.2.2.

Wie bei der vorherigen Versuchsreihe wird zunachst auf den Einfluss der Stutzfluidisierung auf die
Konversion eingegangen (Abbildung 44), weiters werden die Unterschiede in den Produktlumps
analysiert (Abbildung 45 bis Abbildung 48). Die Untersuchung der Temperaturabhangigkeit entfallt
hier, da die Versuche nur bei 550 °C durchgefiihrt wurden.
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Abbildung 45: Benzin- und Gasgehalte im Produkt der Stiitzfluidisierungsversuche

Die Betrachtung der Konversion und der Benzin- und Gasanteile kann parallel erfolgen. Es kann
angenommen werden, dass die Konversion bei niedrigen Stitzfluidisierungen anndhernd konstant
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bleibt und dass das leichte Absinken beim VGO_R1-Versuch innerhalb der Messungenauigkeit liegt.
Dies wiirde auch ein Blick auf die Gas- und Benzinausbeute bestatigen. Diese scheinen in den unteren
Bereichen recht konstant zu sein, und driften bei hohen Stitzfluidisierungen immer weiter
auseinander. Es scheint eine kritische Stiitzfluidisierung zu geben, vermutet wird ein Bereich zwischen
1,5 und 2 NI/min, ab dem sich die Produktzusammensetzung signifikant d&ndert. Ob dies durch den
Anstieg des C/O-Verhéltnisses oder durch die Verdiinnung der organischen Dampfe im Riser und dem
dadurch verringerten Kontakt zwischen den organischen Molekiilen zu begriinden ist, ist nicht
eindeutig.

Durch die Stutzfluidisierung wir ein groflerer Gasvolumenstrom durch den Riser geleitet, die
Konzentration des gasformigen Feeds sinkt. Durch den hohen Volumenstrom werden mehr
Katalysatorpartikel mitgerissen, wodurch mehr aktive Katalysatorzentren zur Verfiigung stehen, das
C/0-Verhiltnis steigt. Dadurch kann ein hoherer Anteil der Molekiile gecrackt werden, was sich in den
sinkenden Benzin-, LCO- und Riickstandsgehalten niederschlagt. In Folge erklart sich dadurch auch der
stark steigende Gasgehalt.

25%

20.6%
S 20%
(]
2 &
E 8
3 o
c
o 9 15%
€« 14.9%
o ©
85 10.8%
2 £ 10.0% 10.2% 9.5%
o o 10%
o o
£z 9.6%
= ' 8.8% 8.8%
© S
~ § 5% 359 3.5% 3.7% 4.1%
0%
0 0.5 1 15 2 2.5 3 35 4 4.5 5

Riserstitzfluidisierung in NI/min

—@—Ethen —@—Propen Butene Isobutan

Abbildung 46: Produktgaszusammensetzung (1) der Stiitzfluidisierungsversuche
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Abbildung 47: Produktgaszusammensetzung (I1) der Stiitzfluidisierungsversuche

Bei der Produktgaszusammensetzung kann ein klarer Trend beobachtet werden. Die Konzentrationen
der Olefine steigen allesamt an, besonders stark ist dies bei den Butenen sowie bei Propen zu sehen,
wieder aufgrund des verwendeten Katalysators. Auch der ,kritische Bereich” zwischen 1,5 und
2 NI/min scheint sich zu bestatigen. Bei den gesattigten Gasen ergibt sich ein anderes Bild. Bis auf
einen leichten Rickgang des Propangehaltes, stagnieren die Anteile der Gase. Die geringen
Anderungen lassen sich auf die Messungenauigkeit zuriickfiihren. Im Produktgas sollten CO,
hochstens in Spuren zu finden sein, die gemessenen Werte ergeben sich wie in der vorherigen
Versuchsreihe durch Leckagen und Undichtheiten.

Bei der Stiitzfluidisierung ergeben sich dieselben Uberlegungen zur Wirtschaftlichkeit wie bei der Wahl
der Reaktionstemperatur. Es muss ein Kompromiss zwischen dem Absinken des Benzingehaltes und
dem Anstieg der Olefinanteile gefunden werden, um die Anlage optimal zu fiihren. In der GroRanlage
wirde jedoch aus Kostengriinden kein Stickstoff, sondern Wasserdampf eingesetzt werden.
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Abbildung 48: Produktzusammensetzung der Stiitzfluidisierungsversuche

Die LCO- und Riickstandsgehalte verhalten sich dhnlich wie die Benzingehalte. Sie verlaufen im ersten
Bereich anndhernd linear, um bei hoherer Stitzfluidisierung, vor allem aufgrund des hoheren
C/0O-Verhaltnisses abzusinken. Der Koksgehalt des Produktes verlduft etwas ungewdhnlich. Ein
Anstieg des Koksgehaltes bei steigender Konversion ist zu erwarten, je mehr Crackreaktionen
ablaufen, desto mehr laufen auch Koksbildungsreaktionen ab. Das Absinken bei 5 NI/min kdnnte ein
Ausreiller sein, es ist jedoch auch moglich, dass durch das stark angestiegene C/O-Verhiltnis die
Crackreaktionen den Polymerisationsreaktionen, die zur Koksbildung flihren, aus reaktionskinetischen
Griinden vorgezogen werden.

5.3 Aufgetretene Probleme

Das Hauptproblem, das bei dieser Arbeit auftrat, war die Neigung des SPO in den Zuleitungen zu
verkoken. Durch die engeren Querschnitte sank somit, bei konstanter Pumpenleistung, der
Volumenstrom des Feeds. Dementsprechend konnte kein stationdrer Anlagenbetrieb gewahrleistet
werden und keine brauchbaren Daten aufgenommen werden. Wirde der gesamte Querschnitt einer
Leitung mit Koks belegt werden, kénnte dies Beschdadigungen an der Anlage hervorrufen und dadurch
eine Gefahr fir die Beschaftigten darstellen. Dies ist auch ein Problem, das an der GrofRanlage
auftreten kann. Durch die um ein Vielfaches groReren Querschnitte hat die Verkokungsneigung
wahrscheinlich einen geringeren Einfluss als in der Versuchsanlage. Es ist jedoch nicht untersucht, ob
die Koksablagerungen weiter anwachsen, bis der gesamte Querschnitt der Leitung verstopft wird oder
ob sich eine Art Gleichgewicht einstellt, bei dem gleich viel Koks abgelagert wird, wie von der
Strémung des Feeds mitgerissen wird. Bewahrheitet sich erstere Vermutung, so ware eine periodische
Reinigung der Zuleitungen erforderlich, was sich negativ auf die Betriebskosten der Anlage auswirken
wirde.
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Ein weiteres Problem bereitete die Inkonsistenz der gemessenen Wassermenge bei den Versuchen
mit SPO. Eine Vermutung legt nahe, dass nicht die gesamte Wassermasse in den ersten beiden
(Wasser-) Kiihlern abgetrennt wird, sondern gasférmig oder in kleinen Flissigkeitstropfen mit dem
Gasstrom in den Ethanolkihler getragen wird, dort kondensiert bzw. aus dem Gasstrom abgeschieden
wird und an den -20 °C-kalten Kiihlspiralen festfriert. Wachst diese Eisschicht weiter an, so wird die
Warme nicht mehr so schnell abgefiihrt, Wassertropfen setzen sich im zweiten Auffangbehaltnis ab.
Diese Theorie wird durch das Auftreten von Wasser im zweiten Auffangbehaltnis bestatigt, wofir die
Probenahmeapparatur nicht ausgelegt ist. Um ebendieses Entstehen von Eis zu verhindern, sollte das
gesamte Wasser in den Wasserkihlern, die folglich nicht unter 0 °C kiihlen kénnen, auskondensieren.

Dieses Phanomen war bei der SPO-Versuchsreihe besonders problematisch, da nur ein sehr geringer
Anteil des Produkts (0-2 wt% des Feeds) Wasser war. So haben selbst geringe Abweichungen, ob durch
Festfrieren an den Kiihlern oder Ungenauigkeiten bei der Abtrennung der wadssrigen Phase im
Scheidetrichter, einen grofRen Einfluss auf das Ergebnis. Werden Feeds eingesetzt, bei denen im
Produkt Wassergehalte im zweistelligen Prozentbereich gemessen werden (z.B. Glycerin, wie in [40]),
verfalschen solche Probleme das Ergebnis in viel geringerem AusmaR.

Mogliche Losungsansatze flir das Problem waéren eine Verringerung der Membranpumpenleistung
und dadurch eine Verringerung des Gasvolumenstromes oder die Erhohung des
Kiihlwasservolumenstromes, um dadurch die Kihlleistung zu erhdhen. Beide diese Anderungen
sollten dafiir sorgen, dass der GrofSteil des Wassers im ersten Auffangbehalter verbleibt. Sollte diese
Strategie nicht aufgehen, kdnnte eine Erhéhung der Ethanolkihlertemperatur von -20 °C auf -15 °C
oder -10 °Cin Frage kommen. Hierbei ware die Hoffnung, dass das Wasser zwar auskondensiert, aber
nicht an den Kihlspiralen anfriert. Es muss jedoch darauf geachtet werden, dass die Kiihlleistung nicht
zu weit absinkt, da sonst hohere Kohlenwasserstoffe nicht im Kihler kondensieren wiirden, sondern
durch Tropfchenbildung in der Membranpumpe zu Problemen fiihren konnten.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Im Laufe dieser Arbeit wurde gezeigt, dass die Zumischung von stabilisiertem Pyrolysedl aus
Kiefernholz (SPO) zu Vakuumgasol (VGO) als Fluid Catalytic Cracking (FCC)-Ausgangsstoff technisch
machbar ist. Dazu wurden Versuchsreihen bei 530 und 550 °C durchgefiihrt. Die Konversion des
reinen VGO-Versuches bei 550 °C liegt bei 85 % und sinkt mit zunehmender SPO-Beimischung auf ca.
84 % bei 5 wt% SPO und etwa 83 % bei 10 wt%. Im Vergleich dazu lag die Konversion der Versuchsreihe
bei 530 °Cum 1,5-2 % tiefer. Der Anteil des Benzinlumps sank bei 550 °C von 40 % bei reinem VGO auf
37 wt% bei 10 wt% SPO-Zumischung, bei 530 °C war es, der geringeren Konversion geschuldet, ein
Absinken von 44,5 auf 42,4 wt%. Der Anteil des Gaslumps erhohte sich bei 550 °C leicht von 45 wt%
(reines VGO) auf knapp liber 46 wt% (10 wt% SPO). Bei 530 °C war dieser Effekt nicht zu beobachten,
der Gasanteil blieb anndhernd konstant bei ca. 39 wt%.

Zum Einsatz kam eine Katalysatormischung, die auf die Maximierung der Propen- und der
Cs-Kohlenwasserstoffausbeute ausgelegt ist. Dies ist auch in den Produktverteilungen zu beobachten.
Von den Reinstoffen nimmt Propen bei 550 °C mit etwa 16 wt% (bezogen auf die Feedmasse) den
groBten Anteil ein. Isobutan sowie die Butene liegen bei etwa 9-10 wt%, wahrend Ethen mit knapp
4 wt% in geringeren Mengen produziert wird. Die Verhaltnisse bleiben bei den Versuchen bei 530 °C
ahnlich, die absoluten Zahlen liegen aufgrund der geringeren Konversion um etwa 1-3 wt% unter
jenen der Versuche bei hoheren Temperaturen. Die Zusammensetzung des Produktes andert sich in
Abhangigkeit von der SPO-Zumischung. Bei Erhéhung der Zumischung von 0 auf 10 wt% steigt der
Propenanteil um 1-2 wt%, jener des Isobutans sinkt um ca. 1 wt%. Die Anteile des Ethens und der
Butene steigen im Promillebereich, was jedoch aufgrund der Messungenauigkeit keine eindeutige
Aussage moglich macht. Der Gehalt der restlichen geséattigten Gase (Methan, Ethan, Propan, n-Butan)
liegt im niedrigen Prozentbereich, sie werden nicht im Detail behandelt, da sie hauptsachlich zur
Energiegewinnung verbrannt werden und deshalb keinen Wertstoff darstellen.

Mit Zumischung von SPO bildet sich Wasser im Produkt. Der Wasseranteil betragt knapp 2 wt% beim
Versuch mit 10 wt% SPO und 550 °C, bei den restlichen Versuchen ist er geringer. Dies kdnnte zu
einem Zusatzaufwand bei der Auftrennung des Produktes fiihren und dadurch die Wirtschaftlichkeit
des Prozesses negativ beeinflussen. Der Koksgehalt liegt bei reinem VGO bei ca. 5 wt%, bei 10 wt%
SPO-Beimischung steigt er auf etwa 6 wt%. Dieser Trend muss genau verfolgt werden. Bei zu hohem
Koksgehalt muss unter Umstdanden die Verbrennungskapazitat des Regenerators bzw. die Leistung fir
den Luftkompressor erhoht werden, was ebenfalls mit Kosten verbunden ist.

Einige Probleme, vor allem hinsichtlich der Koksbildungsneigung vor Eintritt in den Reaktor, miissen
jedoch noch geldst werden. Es ist moglich, dass hierbei ein von einem Projektpartner aus dem
Konsortium von Waste2Road entwickeltes Feedeinleitrohr Abhilfe schafft. Es sieht vor, dass die beiden
Feeds erst unmittelbar vor dem Riser in Kontakt kommen, sowie dass das SPO wahrend dieser Phase
geklhlt wird, um Polymerisationsreaktionen zu unterbinden. Weiters ist es moglich, dass die
Problematik in groReren Versuchsanlagen oder GroRanlagen nicht auftritt, da die Querschnitte dort
um ein Vielfaches grofRer sind und nicht so leicht verstopft werden.

Unter den richtigen Marktbedingungen mit eventuellen Subventionen konnte das Verfahren jedoch
wirtschaftlich sein. Das Absinken des Benzinlumps kénnte durch den Anstieg der Olefinkonzentration
kompensiert werden. Dies ist jedoch stark von den Absatzpreisen der einzelnen Produkte, sowie von
den Einkaufspreisen von VGO und SPO abhangig. Weiters muss die Qualitat (v.a. die Oktanzahl) des
Benzinlumps berticksichtigt werden, da diese einen groRen Einfluss auf die Wertschopfung des
Produkts hat. Hierfir sind Analysen der flissigen Produkte in Zusammenarbeit mit dem Projektpartner
OMV geplant. Zuletzt darf nicht auf den Einfluss des Katalysators vergessen werden. Auf
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FlUssigprodukte spezialisierte Katalysatoren wiirden ein radikal unterschiedliches Produktspektrum
hervorbringen und eine erneute wirtschaftliche Bewertung notwendig machen.

Weiterfiihrender Analysebedarf besteht demnach beziiglich der Qualitdt des Benzinlumps sowie bei
der Messung des Wassergehalts der organischen Produkte. Interessant ware ebenfalls die
Bestimmung des Anteils an Kohlenstoff aus regenerativen Quellen (engl.: ,green carbon”) in den
unterschiedlichen Produktfraktionen. Dies kdnnte durch eine Bestimmung des C-14-Gehaltes der
einzelnen Fraktionen durchgefiihrt werden, da dieser nur aus dem SPO stammen kann.
Moglicherweise lassen sich hieraus Erkenntnisse gewinnen, ob die Molekile aus dem SPO bevorzugt
in bestimmte Produkte gecrackt werden. Diese Betrachtungsweise ware um einiges genauer als die
Extrapolation der Produktverteilung eines theoretischen 100 % SPO Crackversuches aus den Daten
der 5 und der 10 wt%igen Zumischung.

Um die optimalen Vorbehandlungsszenarien fiir Pyrolyseéle zu bestimmen, eines der Ziele des
WASTE2ROAD-Projektes, missten die Werte aus der SPO-Versuchsreihe mit jenen von anders
behandelten Stoffen verglichen werden. Interessant hierfiir wird der Vergleich der SPO-Daten mit
jenen der SDPO-, sowie der PO-Versuchsreihe sein. Bei ausreichender Verfligbarkeit der Pyrolysedle,
waren auch Versuchsreihen mit anderen Katalysatoren denkbar, vor allem im Hinblick darauf, dass fur
dieses Projekt flissige Produkte fiir den StralRenverkehr erwiinscht sind.

Die Riserstutzfluidisierungsversuche waren urspringlich als Base Case Versuche gedacht. Es war
vorgesehen bei derselben Stitzfluidisierung Pyrolysedl zuzumischen, in der Hoffnung, dass diese
durch Kihlung, sowie durch Erhéhung der Fluidgeschwindigkeit die Koksbildung in den Rohrleitungen
verringern. Pyrolysedlversuche mit Stitzfluidisierung mussten jedoch nicht durchgefiihrt werden, da
durch einen Umbau der Zuleitungen ein Anlagenbetrieb ohne Stiutzfluidisierung moglich war.
Trotzdem ist die Erkenntnis fur zuklnftige Versuche interessant. Geringe Stitzfluidisierungen sind fur
Versuche einsetzbar, ohne die Ergebnisse zu verfalschen. Bei hoheren Stutzfluidisierungen ist ein
Vergleichsversuch bei denselben Bedingungen notwendig, um Einfllisse von Temperaturanderungen
und Beimischungen genau deuten zu kénnen.

Stattdessen wurden durch Variation der Stutzfluidisierung andere Erkenntnisse erlangt, so hat eine
Erhohung des Stickstoffvolumenstroms durchwegs positive Eigenschaften auf die Produktverteilung.
Wihrend die Konversion bei geringen Stutzfluidisierungen um die 85 % liegt, steigt sie bei 5 NI/min
auf 88 % an. Dies ist auf das erhdhte Katalysator/Feed-(C/0)-Verhéltnis zurlickzufiihren, das sich von
etwa 22 auf fast 55 mehr als verdoppelt. Der Benzingehalt sinkt zwar von 40 auf 32,5 wt% ab,
demgegeniber stehen starke Erhohungen der Olefinanteile. Die Propenausbeute steigt von ca. 15 auf
Uber 20 wt%, jene der Butene von etwa 10 auf knapp 15 wt%. Der Ethengehalt steigt leicht von 3,5
auf 4 wt%. Der Isobutananteil schwankt zwischen 9 und 10 wt%. Von den restlichen gesattigten Gasen
entstehen jeweils zwischen 0,6 und 3,6 wt%.

Es besteht noch Forschungsbedarf bei der Bestimmung des kritischen Stickstoffvolumenstromes, ab
dem merkbare Verschiebungen im Produktspektrum zu beobachten sind. Dieser wird im Bereich von
1,5-2 NI/min vermutet. Des Weiteren ist nicht geklart, ob ab diesem Punkt der Anstieg linear ist oder
anderen GesetzmaRigkeiten folgt bzw. wie die Produktverteilung mit dem C/O-Verhaltnis korreliert.

Die Umlegung dieser gewonnenen Informationen auf die GroRanlage ist insoweit kompliziert, als dass
zuerst bestimmt werden muss, welche Parameter (Leerrohrgeschwindigkeit der Stiitzfluidisierung
bzw. Verhaltnis der Stitzfluidisierung zur Feedrate, um zwei Moglichkeiten zu nennen) konstant
gehalten werden missen, um denselben Effekt zu erzielen wie in der Versuchsanlage. Erschwerend
kommt dazu, dass in der Raffinerie hauptsachlich Wasserdampf, nicht Stickstoff zum Einsatz kommt.
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7 Anhang

7.1 Versuche mit SPO

7.1.1 Betriebsparameter

Tabelle 13: Betriebsparameter der SPO-Versuchsreihe

Versuchsname VGO_ VGO_ | SPO5_ SPO5_ | SPO10_ | SPO10_
530 550 530 550 530 550

Feedrate in kg/h 2,01 1,96 1,91 2,01 1,92 1,96

C/0O-Verhiltnis 15,2 22,1 20,0 27,3 25,7 31,3

Katalysatorumlaufrate in

kg/min 0,51 0,72 0,64 0,91 0,82 1,02

Temperaturen in °C

Riser 531,3 | 550,0 529,5 | 549,2 529,8 549,6

Differenz Riser 3,5 5,1 12,8 -3,1 10,0 -3,6

Regenerator 609,2 | 609,0 609,1 | 609,0 609,5 609,3

Feed-Eingang 323,9 | 323,8 318,7 | 310,8 315,6 312,9

Boden 1 533,2 | 552,0 527,1 | 555,2 529,5 555,8

Boden 2 525,9 | 553,2 519,2 | 546,4 520,1 547,1

Produktgas 491,1 | 502,3 501,8 | 511,4 497,3 507,3

Fluidisierungseinstellungen in NI/min

Riser 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1

Boden 4,0 4,0 4,0 4,0 4,0 4,0

Kuhler 8,0 8,0 8,0 8,0 8,0 8,0

Regenerator 24,8 24,8 24,8 24,8 24,8 24,8

Siphon 12,0 12,0 14,9 14,9 14,9 14,9

7.1.2 Versuchsergebnisse
Tabelle 14: Produktverteilung der SPO-Versuchsreihe
Versuchsname VGO_ VGO_ SPO5_ SPO5_ SPO10_ SPO10_
530 550 530 550 530 550

Zusammensetzung des Produktes (wt%, auf Feed bezogen)
co 0,1% 0,1% 0,2% 0,3% 0,4% 0,3%
Cc02 0,2% 0,3% 0,3% 0,3% 0,3% 0,3%
Methan 0,9% 1,2% 0,9% 1,2% 1,0% 1,3%

C2-Fraktion 3,4% 4,2% 3,6% 4,5% 3,8% 4,8%
Ethan 0,6% 0,7% 0,6% 0,7% 0,6% 0,8%
Ethen 2,8% 3,5% 3,0% 3,7% 3,1% 4,0%

C3-Fraktion 15,3% 18,2% 16,3% 19,3% 16,4% 19,7%
Propan 3,2% 3,6% 2,9% 3,3% 2,9% 3,3%
Propen 12,2% 14,6% 13,4% 16,0% 13,5% 16,5%

C4-Fraktion 19,2% 21,4% 18,3% 20,4% 17,8% 20,4%
Isobutan 9,7% 10,0% 8,9% 9,2% 8,4% 9,0%
1-Buten 1,4% 1,7% 1,5% 1,8% 1,5% 1,9%
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Isobuten 3,1% 3,7% 3,1% 3,6% 3,1% 3,7%
n-Butan 1,6% 1,8% 1,4% 1,6% 1,3% 1,6%
trans-2-Buten 2,0% 2,4% 2,0% 2,5% 2,0% 2,5%
cis-2-Buten 1,4% 1,8% 1,4% 1,8% 1,4% 1,8%
Gas 38,8% 45,0% 39,1% 45,4% 38,9% 46,3%
Benzin in Gasphase 10,5% 12,6% 8,3% 11,0% 7, 7% 10,5%
C5-Fraktion 8,1% 9,5% 6,6% 8,2% 6,3% 7,7%
C6-Fraktion 2,4% 3,1% 1,8% 2,8% 1,4% 2,8%
Benzin in Flissigphase 34,0% 27,4% 34,9% 27,5% 34,7% 26,4%
gesamtes Benzin 44,5% 40,0% 43,2% 38,6% 42,4% 37,0%
LCO + Riickstand 11,7% 9,8% 11,5% 9,6% 10,4% 8,8%
LCO 7,4% 5,8% 6,9% 5,7% 6,5% 5,2%
Rickstand 4,3% 4,0% 4,6% 3,9% 3,9% 3,6%
Koks 4,7% 4,9% 5,1% 5,6% 5,7% 6,1%
Wasser 0,0% 0,0% 0,5% 0,4% 1,8% 1,2%
Zusammensetzung des Kokses
C:H-Verhaltnis (Masse) 10,36 17,54 13,74 12,88 13,17 15,64
C:H-Verhiltnis 0,86 1,46 1,14 1,07 1,10 1,30
(Stoffmenge)
Molekulformel C1H1,16 | C1HO0,68 | C1HO0,87 | C1HO0,94 | C1HO0,93 | C1HO0,77
7.2 Versuche mit Riserstutzfluidisierung
7.2.1 Betriebsparameter
Tabelle 15: Betriebsparameter der Stiitzfluidisierungs-Versuchsreihe
Versuchsname VGO_550 VGO_R1 VGO_R2,5 VGO_R5
Feedrate in kg/h 1,96 2,01 1,97 1,97
C/0O-Verhiltnis 22,1 33,5 41,0 54,7
Katalysatorumlaufrate in 0,7 1,1 1,3 1,8
kg/min
Temperaturen in °C
Riser 550,02 549,72 550,32 549,97
Differenz Riser -5,1 -11,5 -10,3 -15,5
Regenerator 609,0 609,1 609,3 609,1
Feed-Eingang 323,8 317,5 318,9 318,2
Boden 1 552,0 559,1 558,9 563,8
Boden 2 553,2 551,8 552,1 551,6
Produktgas 502,3 504,8 506,7 497,1
Fluidisierungseinstellungen in NI/min
Riser 0,1 1,0 2,5 5,0
Boden 4,0 4,0 4,0 4,0
Kahler 8,0 8,0 8,0 8,0
Regenerator 24,8 19,8 19,8 24,8
Siphon 12,0 10,0 10,0 14,9
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7.2.2 Versuchsergebnisse
Tabelle 16: Produktverteilung der Stiitzfluidisierungs-Versuchsreihe

Versuchsname | VGO_550 VGO_R1 | VGO_R2,5 |[VGO_R5
Zusammensetzung des Produktes (wt%, auf Feed bezogen)
co 0,1% 0,1% 0,1% 0,1%
C02 0,3% 0,2% 0,2% 0,2%
Methan 1,2% 1,1% 1,1% 1,1%
C2-Fraktion 4,2% 4,1% 4,3% 4,7%
Ethan 0,7% 0,6% 0,6% 0,6%
Ethen 3,5% 3,5% 3,7% 4,1%
C3-Fraktion 18,2% 18,6% 19,7% 23,6%
Propan 3,6% 3,1% 3,1% 2,9%
Propen 14,6% 15,5% 16,7% 20,6%
C4-Fraktion 21,4% 20,5% 21,1% 26,1%
Isobutan 10,0% 8,8% 8,8% 9,5%
1-Buten 1,7% 1,8% 2,0% 2,7%
Isobuten 3,7% 3,9% 4,1% 5,6%
n-Butan 1,8% 1,6% 1,5% 1,7%
trans-2-Buten 2,4% 2,6% 2,7% 3,8%
cis-2-Buten 1,8% 1,9% 2,0% 2,8%
Gas 45,0% 44,4% 46,3% 55,4%
Benzin in Gasphase 12,6% 11,7% 11,8% 15,8%
C5-Fraktion 9,5% 8,4% 8,6% 11,9%
C6-Fraktion 3,1% 3,3% 3,2% 3,9%
Benzin in Fllssigphase 27,4% 28,3% 27,1% 16,8%
gesamtes Benzin 40,0% 39,9% 38,9% 32,5%
LCO + Riickstand 9,8% 9,8% 8,5% 6,3%
LCO 5,8% 5,9% 5,4% 3,8%
Rickstand 4,0% 3,9% 3,0% 2,5%
Koks 4,9% 5,7% 6,0% 5,5%
Wasser 0,0% 0,0% 0,0% 0,0%
Zusammensetzung des Kokses
C:H-Verhaltnis (Masse) 17,54 12,72 15,78 11,78
C:H-Verhaltnis 1,46 1,06 1,31 0,98
(Stoffmenge)
Molekulformel C1 HO0,68 C1H0,94 C1HO,76 C1H1,03
7.3 Bestimmung der Stromungszustande im Grace-Diagramm
Tabelle 17: Bestimmung der Strémungszusténde (1)
Bauteil Regenerator | Bottom Siphon Cooler
Medium Luft N2 N2 N2
Temperatur °C 610 540 610 540
Volumenstrom NI/min 25 4 12,5 8
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AuBendurchmesser m 0,33 0,1 0,05 0,33
Innendurchmesser m 0,054 | k.A. 0,0269 0,0269
Querschnitt m”2 0,08324 | 0,00785 | 0,00140 | 0,08496
Partikeldurchmesser ds» m 6,75E-05 | 6,75E-05 | 6,75E-05 | 6,75E-05
Dichte Partikel kg/m~3 1500 1500 1500 1500
Dichte Gas kg/m"3 0,39509 | 0,41515 | 0,38024 | 0,41515
Viskositat Gas Pa*s 3,99E-05 | 3,63E-05 | 3,83E-05 | 3,63E-05
Dichte bei 0°C, 1atm kg/m~"3 1,292 1,25 1,25 1,25
Massenstrom kg/h 1,938 0,3 0,9375 0,6
Volumenstrom mA3/s 0,001363 | 0,000201 | 0,000685 | 0,000401
Leerrohrgeschwindigkeit m/s 0,016369 | 0,025558 | 0,490894 | 0,004725
Reynoldszahl 0,010944 | 0,019747 | 0,328731 | 0,003651
Archimedeszahl 1,123249 | 1,427664 | 1,170942 | 1,427664
dp* Arn(1/3) 1,039502 | 1,126009 | 1,054011 | 1,126009
u* Re/(Ar?(1/3)) 0,010528 | 0,017537 | 0,311886 | 0,003242
ums (berechnet nach Glg. (8)) | m/s 0,001019 | 0,001121 | 0,001061 | 0,001121
Tabelle 18: Bestimmung der Strémungszusténde (1)
Bauteil Riser Riser Riser
Medium Hexadekan | Decan Eicosan
Temperatur 540 540 540
Volumenstrom k.A. k.A. k.A.

AuRendurchmesser 0,0215 0,0215 0,0215

Innendurchmesser k.A. k.A. k.A.
Querschnitt 0,00036 | 0,00036305 | 0,00036305
Partikeldurchmesser d_32 6,75E-05 | 6,7489E-05 | 6,7489E-05
Dichte Partikel 1500 1500 1500
Dichte Gas 3,45310 | 2,14586083 | 4,35411315
Viskositat Gas 1,13E-05 1,4E-05 1,029E-05
Dichte bei 0°C, 1atm k.A. k.A. k.A.
Massenstrom 2 2 2
Volumenstrom auf 0,000161 | 0,0002589 | 0,00012759
Temperatur
Leerrohrgeschwindigkeit 0,443150 | 0,71311429 | 0,35144792
Reynolds 9,174537 | 7,37698709 10,036861
Archimedes 122,984089 | 49,4549465 | 185,483346
dp* 4,972975 | 3,67059593 | 5,70297727
u* 1,844879 | 2,00975189 | 1,75993354
u_mf (berechnet) 0,003599 | 0,00289867 | 0,00393321
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7.4  Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit: Messergebnisse
Tabelle 19: Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit im kalten Anlagenzustand

Fluidgeschwindigkeit | Druckverlust Gber
im Regenerator das Regeneratorbett

0,0058 9,2
0,0055 9,2
0,0051 9,2
0,0047 9,1
0,0043 9

0,0039 9

0,0035 8,9
0,0031 8,8
0,0027 8,5
0,0025 8,4
0,0023 7,7
0,0021 7,6
0,0019 7,2
0,0018 6,5
0,0016 5,9
0,0014 51
0,0012 4,4
0,0010 3,8
0,0008 3,1
0,0000 0,3

Tabelle 20: Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit im heifSen Anlagenzustand

Fluidgeschwindigkeit
im Regenerator

Druckverlust tber
das Regeneratorbett

0,0120 8

0,0102 7,8
0,0090 7,7
0,0084 7,7
0,0078 7,6
0,0072 7,6
0,0066 7,5
0,0060 7,4
0,0054 7,4
0,0048 7,3
0,0042 7,3
0,0036 7,3
0,0030 7,3
0,0024 7,2
0,0000 0,1
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7.5

PartikelgroRenverteilung des Katalysators

Tabelle 21: Partikelgréf3enverteilung des Katalysators
(Anm.: die Hdufigkeit bezieht sich auf den Anteil der Partikel, die einen Durchmesser zwischen der GréfSe in derselben und
der darauffolgenden Zeile haben)

Grolenklasse in um | Haufigkeit in %
5,02 0,09
6,32 0,31
7,96 0,48

10,02 0,38
12,62 0,10
15,89 0,36
20,00 1,18
25,18 1,68
31,70 2,88
39,91 5,98
50,24 11,51
63,25 18,68
79,62 22,69
100,24 18,58
126,19 9,82
158,87 3,98
200,00 1,24
251,79 0,07
316,98
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Formelzeichen

Symbol | Einheit Bedeutung
D m Durchmesser
A m? Querschnitt
Pg kg/m3 | Dichte des fluiden Mediums
u Pa *s | dynamische Viskositat des Fluids
v m?/s | kinematische Viskositit des Fluids
dgy m Sauter-Durchmesser der Schiittung
Vs m3 Volumen der Schiittung
Og m? Oberfliche der Schiittung
Pp kg/m? | Dichte der Einzelpartikel
P kg/m3 | Dichte der Schittung
€ — Porositat
€] - Porositat am Lockerungspunkt
Vg m3 Volumen des Bettes
Vp m3 Volumen der Partikel
U m/s Leerrohrgeschwindigkeit
4 m3/s | Volumenstrom
Ap Pa Druckabfall
H m Hohe des Bettes
g m/s? | Erdbeschleunigung
Ar — Archimedeszahl
Cw — Widerstandsbeiwert
Re - Reynoldszahl
c/0 — Katalysator-zu-Feed-Verhaltnis
Myat kg/s Katalysatormassenstrom
Mpeed kg/s | Feedmassenstrom
Apreg Pa Regeneratordruckdifferenz
ty S Umlaufratenmessungsdauer
Ageg m? Regeneratorquerschnitt
Meas kg Gasmasse
Mpenzin kg Benzinmasse
Mreed kg Feedmasse
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