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KKuurrzzffaassssuunngg  

Hauptthema dieser Diplomarbeit ist die experimentelle Untersuchung der Auswirkungen des  
Einsatzes von aus Sägespänen erzeugtem Pyrolyseöl unterschiedlicher Behandlungsstufen als Co-Feed 
in einer Fluid-Catalytic-Cracking-Pilotanlage (FCC-Pilotanlage). Dazu wurden Versuche mit 
unterschiedlichen Massenanteilen des Pyrolyseöls im Feed bei unterschiedlichen Risertemperaturen 
durchgeführt und das erhaltene Produkt im Zuge der Analyse mittels Lump-Modell ausgewertet. Ziel 
der Versuche, die im Rahmen des Waste2Road Projektes, welches vom Horizon 2020 research and 
innovation programme der Europäischen Union gefördert wird, durchgeführt wurden, ist die 
Bestimmung des maximal notwendigen Behandlungsgrades des Pyrolyseöls mittels hydrierender 
Verfahren, der einen Einsatz in bestehender Raffinerieinfrastruktur ökonomisch vertretbar ermöglicht. 
Der Einsatz von erneuerbaren Energieträgern in Form von Pyrolyseöl in Raffinerien trägt effektiv zur 
Reduktion der Treibhausgase bei und leistet damit einen wichtigen Beitrag auf dem Weg zur 
Klimaneutralität. 

Die Versuche mit unbehandeltem Pyrolyseöl (PO) erwiesen sich aufgrund dessen hoher Neigung zur 
Koksbildung als problematisch. Die im Zuge der Feedvorwärmung herrschenden Temperaturen von bis 
zu 350 °C waren ausreichend, um ein regelmäßiges Verkoken des Feedstranges zu bewirken. Aufgrund 
dessen kam es lediglich bei einem Versuch mit 5 m% PO zu einem auswertbaren Ergebnis. Die Ausbeute 
an Gas konnte dabei im Vergleich zum Base-Case mit reinem Vakuumgasöl um knapp 2,9 m% erhöht 
werden, die Ausbeute an Benzin sank dagegen um 3,7 m%. Die Konversion sinkt also von 85 m% auf 
84,2 m%. Negativ zu erwähnen sind der Anstieg des Koks- und COx-Gehalts, sowie das sich auf die 
Ausbeute negativ auswirkende Vorhandensein von Produktwasser. Es bleibt fraglich, ob der Einsatz von 
PO aufgrund seiner hohen Neigung zur Koksbildung im Feedstrang in Industrieanlagen möglich ist und 
inwiefern eine Aussage über die Produktzusammensetzung auf Basis eines Versuches getroffen werden 
kann. Zusätzliche Versuche werden hier auf jeden Fall empfohlen.  

Stabilisiertes und deoxygeniertes Pyrolyseöl (SDPO) hingegen verursachte bei der 
Versuchsdurchführung keine Probleme. Bei Betrachtung der Auswertung via Lump-Modell zeigt sich ein 
Trend hinsichtlich der Verschiebungen der einzelnen Lumps. Mit steigender Beimischmenge an SDPO 
verliert der Gas-Lump an Anteil, wohingegen der Benzin-Lump wächst. Auffällig ist, dass die 
Verschiebungen der Lumps bei den Versuchen mit 550 °C stärker ausfallen als bei den Versuchen mit 
530 °C.  Allgemein ist der Einsatz von SDPO stets mit einem Rückgang der Konversion begleitet. Konkret 
sinkt diese, verglichen mit dem zugehörigen Base-Case, bei 530 °C Risertemperatur von ursprünglich 
83,3 m% auf 82,9 m% bei 5 m% SDPO, beziehungsweise 82,2 m% bei 10 m% SDPO. Bei 550 °C sinkt sie 
von 85 m% beim Base-Case auf 83,5 m% beim Versuch mit 5 m% SDPO. Der Versuch mit 10 m% SDPO 
führt hier jedoch nicht zu einem weiteren Absinken der Konversion, sondern liefert mit 83,6 m% ein 
ähnlich gutes Ergebnis wie der Versuch mit 5 m% SDPO. Wird ein Blick auf die Verteilung innerhalb des 
Gaslumps geworfen, so bleibt die erhaltene Menge an Propylen und Buten im Vergleich zu den 
Versuchen mit reinem VGO relativ konstant. Allgemein kann gesagt werden, dass der Einsatz von SDPO 
zu keinen Problemen in Großanlagen führen sollte. Ob sich der hohe Aufwand zur Behandlung des PO 
hin zum SDPO jedoch wirtschaftlich lohnt, ist vor allem wegen des großen Bedarfs an Wasserstoff 
fraglich.  

Neben den Versuchen an der FCC-Anlage wurden noch Conradson-Carbon-Residue-Analysen (CCR), 
eine Partikelgrößenanalyse des in der Anlage verwendeten Katalysators, sowie eine 
Lockerungspunktbestimmung der Regeneratorwirbelschicht durchgeführt. Die Ergebnisse der  
CCR-Analysen sollen vorab die Eigenschaften der Feeds hinsichtlich ihrer Neigung zur Koksbildung 
aufzeigen, um diese beim späteren Einsatz in FCC-Anlagen besser abschätzen zu können. 



IV 

 

AAbbssttrraacctt  

The main topic of this diploma thesis is the experimental investigation of the effects pyrolysis oils, which 
are made from sawdust, of different treatment stages have as a co-feed in a fluid catalytic cracking pilot 
plant (FCC pilot plant). For this purpose, tests were carried out with different mass fractions of  
pyrolysis oil at different riser temperatures. The product obtained was analyzed and evaluated using a 
lump model. The aim of the tests, that were carried out as part of the Waste2Road project, which has 
received funding from the European Union`s Horizon 2020 research and innovation programme, is to 
determine the maximum degree of treatment of the pyrolysis oil by means of hydrogenating processes 
needed, to allow an economically viable usage in existing refinery infrastructure. The use of renewable 
energy sources in the form of pyrolysis oil in refineries makes an effective contribution to reducing 
greenhouse gases and thus makes an important contribution on the way to climate neutrality. 

The experiments with standard pyrolysis oil (PO) turned out to be problematic due to its high coke 
forming tendencies. The temperatures up to 350 °C during feed preheating were sufficient for the 
purpose of regular coking of the feedpipe. Therefore, only one evaluable result with 5 wt% PO was 
obtained. In this test, the amount of gas could be increased by 2,9 wt% compared to the base case with 
pure vacuum gas oil (VGO). The amount of gasoline decreased by 3,7 wt%. The increase in coke- and 
COx-content should be mentioned negatively. It is debatable if the use of PO is possible in industrial 
plants due to its high coke forming tendencies in the feedpipe. It is also debatable if a meaningful 
statement about the product composition can be made based on a single experiment. Further 
experiments using PO are advised for more dependable and robust results. 

Stabilized and deoxygenated pyrolysis oil (SDPO), on the other hand, did not cause any problems during 
the experiment. Considering the evaluation of the results using the lump model, there is a trend 
regarding the shifts in the individual lumps. As the amount of SDPO increases, the amount of gas is 
decreasing, whereas the amount of gasoline grows. It is noticeable that the shifts of the lumps in the 
experiments at 550 °C are greater than in the experiments at 530 °C. However, the use of SDPO causes 
a decrease in the amount of the total fuel yield (TFY). In the experiment with a riser temperature of 
530 °C, the TFY decreases from 83,3 wt% in the base-case to 82,9 wt% with 5 wt% SDPO and 82,2 wt% 
with 10 wt% SDPO. At 550 °C it falls from originally 85 wt% to 83,5 wt% with 5% SDPO. The experiment 
with 10 wt% SDPO however, does not lead to a further decrease of the TFY. The result, 83,6 wt%, is 
about the same as in the experiment with 5 wt% SDPO. Having a look at the distribution within the gas-
lump, the amount of propylene and butene remains relatively constant compared to the tests with pure 
VGO. In general, it can be said that the use of SDPO should not lead to any problems in industrial-scale 
FCC-plants. It is questionable if the high effort in treating the PO to get SDPO, using a big amount of 
hydrogen, is economically viable. 

In addition to the experiments on the FCC plant, Conradson Carbon Residue analyzes (CCR), a particle 
size analysis of the catalyst used in the plant and the determination of the fluidization point of the 
fluidized bed inside the regenerator were made. The results of the CCR analyzes are intended to show 
the properties of the feeds regarding their tendencies in coke forming, in order to be able to better 
estimate their possible usage in an FCC-plant.
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11.. EEiinnlleeiittuunngg  
Im Laufe der letzten Jahre wurden die Auswirkungen des Menschen und des immer wachsenden 
Wohlstandes vieler Länder auf unsere Umwelt vielfach thematisiert. Der immer weiter steigende 
Ressourcenverbrauch und der damit verbundene Ausstoß großer Mengen an Treibhausgasen führen zu 
einer kontinuierlichen Erwärmung des Erdklimas. Die Auswirkungen für die Bevölkerung in manchen 
Regionen der Erde sind dabei existenzraubend. Diese Problematik wird vor allem auch durch den Einsatz 
fossiler Rohstoffe in vielen Bereichen gefördert. 

Um all dem entgegen zu wirken, wurden bereits in der Vergangenheit immer wieder Klimaziele definiert. 
Der aktuelle Plan der EU, der europäische grüne Deal, beinhaltet dabei beispielweise den Punkt der 
Klimaneutralität bis zum Jahr 2050 [1]. Dazu ist es unter anderem notwendig, die CO2-Emissionen 
kontinuierlich zu reduzieren, bis schließlich die Netto-Treibhausgasemissionen bei null liegen.  Auf dem 
Weg dahin soll durch intelligente Integration von erneuerbaren Energiequellen eine Dekarbonisierung 
erreicht werden.  

Den Zielen der Klimaabkommen gegenüber steht ein immer noch weltweiter Anstieg des Verbrauches 
fossiler Energieträger. Dies ist, wie in Abbildung 1 bei der Betrachtung der Entwicklung des weltweiten 
Ölverbrauchs ersichtlich, laut Prognosen vor allem auf Länder außerhalb der OECD zurückzuführen. 
Innerhalb der OECD ist der Wert des Ölverbrauchs bereits jetzt rückläufig [2]. 

 

 

Abbildung 1: Erwartete jährliche Entwicklung des weltweiten Ölverbrauchs nach Regionen [2] 

 

 

 

Die Abnahme innerhalb der 37 Länder umfassenden OECD ist dabei vor allem auf die Abnahme des 
Bedarfs im Verkehrssektor, bedingt durch die fortschreitende Elektrifizierung der Fahrzeuge, sowie den 
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Rückgang im Bereich der Energiegewinnung zurückzuführen. Trotz sinkender Zahlen hinsichtlich des 
Ölverbrauches ist ein Bedarf an Produkten fossilen Ursprunges selbst im Jahr 2045 auch nach aktuellen 
Schätzungen noch vorhanden [2].  

 

 

Abbildung 2: Prognose des Ölverbrauchs der OECD nach Sektoren [2] 

Aufgrund dieser weiterhin bestehenden Nachfrage kohlenstoffbasierter Produkte, müssen zur 
Erreichung der Klimaziele Ansätze gewählt werden, mit denen der CO2-Ausstoß von bestehenden 
Prozessen vermindert werden kann. Dabei wird es auch notwendig sein, die Einsatzstoffe aus fossilen 
Quellen durch Einsatzstoffe aus erneuerbaren Quellen zu ersetzen. Der bereits erwähnte intelligente 
Einsatz von erneuerbaren Energieträgern in bestehender Raffinerieinfrastruktur kann dabei einen 
ersten wichtigen Schritt darstellen.  

Es wird letztendlich die Kombination vieler neuer Prozesse sein, die eine CO2-neutrale Erzeugung von 
kohlenstoffbasierten Produkten ermöglichen wird. Diese werden ein breites Spektrum abdecken und 
von der bereits heute praktizierten Substitution erdölbasierter Einsatzstoffe durch Stoffe aus 
erneuerbaren Quellen, bis hin zu neuen, sich noch in der Forschungsphase befindenden Prozesse, 
reichen. Zu diesen neuen Prozessen zählt etwa das CO2-Refining, bei dem das CO2 selbst zu nutzbaren 
Kohlenwasserstoffen verarbeitet werden soll. Ein aktuelles Beispiel zum Einsatz von erneuerbarer 
Energieträgern in einer Raffiniere liefert die OMV Raffinerie Schwechat, die durch den Einsatz von 
sogenanntem Bioöl, in diesem Fall hydriertes Pflanzenöl, bis zum Jahr 2025 eine jährliche Reduktion des 
fossilen CO2-Ausstoßes um 360.000 Tonnen anstrebt [3].  

Im Zuge dieser Diplomarbeit wird vor allem der Einsatz von Pyrolyseöl als Co-Feed in einer 
herkömmlichen katalytischen Crackanlage behandelt. Dabei werden gemeinsam mit Projektpartnern im 
Zuge des EU-Projekts „Waste2Road“ die Auswirkungen des Einsatzes von aus Sägespänen hergestellten 
Pyrolyseölen unterschiedlicher Hydrierungsstufen auf das erhaltene Produktspektrum untersucht.  

In Abbildung 3 ist das Gesamtkonzept des Wastes2Road Projektes, welches Teil des Horizon 2020 
Förderprogrammes für Forschung und Innovation der Europäischen Union ist, dargestellt. Das Projekt 
umfasst dabei alle Schritte von der Sammlung des Mülls, über die Herstellung und Behandlung vom 
Pyrolyseöl, hin zur Raffination und Erzeugung von Bio-Kraftstoffen für den Straßenverkehr. Ziel des 
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Projektes ist die Bereitstellung hochwertiger Treibstoffe für den Straßenverkehr aus günstigen biogenen 
Abfällen und eine damit einhergehende Reduktion der Treibhausgasemissionen in diesem Bereich. Wird 
ein Blick auf die gesamte Müllproduktion innerhalb der europäischen Union geworfen, so liegt diese im 
Jahr 2014 bei etwa 2,5 Milliarden Tonnen. Lediglich 36 % davon wurden recycelt, knapp 600 Millionen 
Tonnen verwertbarer Müll deponiert [4]. Würde der gesamte biogene verwertbare Müll der EU im Sinne 
des Waste2Road Projektes zur Erzeugung von Bio-Kraftstoffen verwendet werden, so könnten in etwa 
16 % des derzeitigen Bedarfes damit gedeckt werden [4].  

 

 

Abbildung 3: Waste2Road Konzept [4] 

 

Die dieser Arbeit zugrundeliegenden Versuche siedeln sich im in der Grafik rot markierten Bereich des 
Co-FCC an. Dabei wurden Versuche mit dem aus Sägespänen erzeugten Pyrolyseöl unterschiedlicher 
Hydrierungsstufen an der FCC-Pilotanlage der TU-Wien durchgeführt. Ziel der Versuche war es, anhand 
der Analyse des Produktspektrums unterschiedlicher Versuche, die bestmögliche Form des Pyrolyseöls 
im Sinne der Verarbeitbarkeit und Wirtschaftlichkeit, bezogen auf den Einsatz in FCC-Anlagen, zu finden. 
Da die hydrierenden Behandlungen des Pyrolyseöls einen hohen Bedarf an Wasserstoff und Energie 
aufweisen, kann auch ein weniger wertiges Endprodukt die wirtschaftlich bessere Lösung darstellen.  
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22.. GGrruunnddllaaggeenn  
In den folgenden Ausführungen soll, auf die der Diplomarbeit zugrundeliegenden, theoretischen 
Grundlagen eingegangen werden. Dabei wird zuerst ein allgemeiner Überblick über die Entstehung von 
Erdöl, sowie dessen Förderung und Raffinerietechnik gegeben, wobei dem für diese Arbeit wichtigen 
Prozess des katalytischen Crackens ein eigenes Kapitel gewidmet wird. Weiters werden für diese Arbeit 
wichtige Themen wie Wirbelschichtsysteme und die Pyrolyse von Biomasse inklusive dazugehöriger 
Behandlungsverfahren zur Aufwertung des erhaltenen Pyrolyseöls behandelt. 

22..11 EErrddööll  

Erdöl ist weder ein zur Verwendung fertiges Produkt, noch ist es ein einheitlicher und immer gleich 
zusammengesetzter Stoff. Es ist per Definition ein Vielstoffgemisch und besteht zu einem großen Anteil 
aus verschiedensten Kohlenwasserstoffverbindungen. Neben den Kohlenwasserstoffen kommen 
ebenso Verbindungen mit Schwefel, Stickstoff und Sauerstoff als Begleitelemente, sowie bestimmte 
Metalle als Spurenelemente, vor [5]. Die Zusammensetzung der genannten Bestandteile variiert dabei 
von Erdöl zu Erdöl und hängt unter anderem vom Ort der Förderung ab. Mit den Unterschieden in der 
Zusammensetzung gehen ebenso Unterschiede in den für die weitere Verarbeitung interessanten 
Eigenschaften wie Dichte und Viskosität einher. Leichte Rohölsorten mit einem geringen Schwefelanteil 
sind dabei am Weltmarkt gefragter als schwere Rohölsorten und Rohöle mit hohem Schwefelanteil.  

 

Tabelle 1: Elementare Zusammensetzung von Erdöl [6]  

KKoohhlleennssttooffff  83 - 87% 
WWaasssseerrssttooffff  10 - 14% 

SScchhwweeffeell  0,5 - 6%  
SSttiicckkssttooffff  0,1 - 2% 
SSaauueerrssttooffff  0,05 - 1,5% 

MMeettaallllee  < 1000 ppm 
 

Eine Einteilung der Kohlenwasserstoffe erfolgt in folgende vier Hauptgruppen: 

▪ Paraffine (Alkane) 
▪ Olefine (Alkene) 
▪ Naphthene (Cycloalkane) 
▪ Aromaten 

Die Gruppen unterscheiden einander im Aufbau der Moleküle und damit einhergehend auch in ihren 
Eigenschaften. Diese Eigenschaften können im weiteren Verlauf der Verarbeitungsschritte hin zu 
fertigen Produkten erwünscht oder unerwünscht sein. 
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BBiilldduunngg  vvoonn  EErrddööll  

Erdöl entsteht durch Ablagerung von Mikroorganismen und deren Überlagerung mit 
wasserundurchlässigem Material. Eine Verfestigung der Sedimentschichten führt zu höheren Drücken 
und Temperaturen. Diese Bedingungen führen unter Ausschluss von Sauerstoff zur Umwandlung von 
Kohlenwasserstoffen durch anaerobe Bakterien. Je nach Temperatur und Druck wird dabei die 
Entstehung von Erdgas bzw. Erdöl begünstigt. Durch Faltung der Sedimentschichten kommt es zur 
Migration und Schichtung von Gas, Öl und Wasser.  

FFöörrddeerruunngg  

Bei der Förderung von Erdöl wird zwischen Primär-, Sekundär-, und Tertiärförderung unterschieden. 

Als Primärförderung wird dabei die Förderung bezeichnet, die keine zusätzliche Energiezufuhr in die 
erdölführende Schicht benötigt. Bei Ausbeuten im Bereich von 10-20 % des Vorkommens in der 
Lagerstätte wird dabei der in der Lagerstätte wirkende Druck genutzt. Dies wird auch als eruptive 
Förderung bezeichnet. Reicht der Druck allein zur Förderung nicht aus, werden die für das typische 
Erscheinungsbild von Ölfeldern verantwortlichen Pferdekopfpumpen (Tiefpumpe) eingesetzt. Durch 
den im Zuge der Förderung stetig sinkenden Lagerstättendruck ist die Höchstfördermenge begrenzt. 

Im Zuge der Sekundärförderung wird das Problem des sinkenden Drucks aufgegriffen und durch 
Einpumpen von Wasser oder Erdgas versucht, den Lagerstättendruck zu erhalten. Durch diese 
Maßnahmen kann die Ausbeute auf etwa 30 % erhöht werden. 

Höhere Ausbeuten bis 50 % sind nur mit Methoden der Tertiärförderung möglich. Durch den Einsatz 
von Chemikalien oder Dampf werden dabei unter anderem die für die Förderbarkeit wichtigen 
Eigenschaften wie Viskosität gezielt beeinflusst. Zu den Verfahren der Tertiärförderung zählen: 

▪ Thermisches Fluten (Senken der Viskosität des Erdöls) 
▪ Polymerfluten (Erhöhen der Viskosität des Flutwassers) 
▪ Tensidzusatz (Ziel: niedrigviskose Öl-Wasser-Emulsion) 
▪ Mischflutverfahren 

Bevor das geförderte Rohöl über diverse Wege zu den Raffinerien transportiert wird, wird es noch einer 
sogenannten Feldaufbereitung unterzogen. Diese umfasst Verfahren zur Reinigung des Rohöls von 
Wasser und Schlamm sowie das Entfernen von begleitenden Gasen.  

 

22..22   RRaaffffiinneerriieetteecchhnniikk  

Um aus dem geförderten und vorgereinigten Erdöl nutzbare und zu Produkten verarbeitbare Stoffe zu 
erhalten, bedarf es weiterer Verarbeitungsschritte. Diese Verarbeitungsschritte, sogenannte  
Down-Stream Prozesse, werden in Erdölraffinerien durchgeführt. Dabei kann grob zwischen Verfahren 
zur Destillation und Verfahren zur Konversion unterschieden werden. Aufgabe der Destillationsprozesse 
ist es, das Vielstoffgemisch Erdöl anhand der unterschiedlichen Siedetemperaturen seiner Inhaltsstoffe 
aufzutrennen. Die dabei entstehenden Fraktionen, auch Siedeschnitte genannt, werden in 
darauffolgenden Konversionsprozessen zu Produkten weiterveredelt. 
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Folgende Aufzählung sowie Abbildung 4 sollen einen groben Überblick über die einzelnen 
Verfahrensschritte einer Erdölraffinerie bieten. 

▪ DDeessttiillllaattiioonnssvveerrffaahhrreenn  
- Atmosphärische Destillation 
- Vakuumdestillation 

▪ KKoonnvveerrssiioonnssvveerrffaahhrreenn  
- Crackingverfahren 

▪ Thermisches Cracken 
▪ Katalytisches Cracken 
▪ Coking 
▪ Visbreaking 

- Reformieren 
- Alkylierung, Isomerisierung und Polymerisierung 
- Hydrierende Verfahren 

- Herstellung von Bitumen 
 

 

Abbildung 4: Vereinfachtes Blockfließbild einer Raffinerie 
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VVeerrffaahhrreenn  zzuurr  RRoohhööllddeessttiillllaattiioonn  

Den ersten Schritt der Rohölverarbeitung stellt die Rohöldestillation dar. Hierbei wird je nach  
Druck in der Rektifikationskolonne zwischen atmosphärischer Destillation und Vakuumdestillation 
unterschieden. Die Vakuumdestillation ist dabei der atmosphärischen Destillation nachgeschaltet und 
dient der weiteren Auftrennung schwerer Rückstände. Ziel der Rohöldestillation ist das Auftrennen des 
Vielstoffgemisches in definierte Siedeschnitte, die in den danach folgenden Veredelungsschritten 
weiterverarbeitet werden können. 

AAttmmoosspphhäärriisscchhee  DDeessttiillllaattiioonn  

Die atmosphärische Destillation von Rohöl wird in sogenannten Rektifikationskolonnen, heute 
überwiegend als Bodenkolonnen konstruiert, durchgeführt. Unter Rektifikation wird in der 
Verfahrenstechnik eine Hintereinanderschaltung mehrerer Destillationsstufen in einer 
Gegenstromkolonne mit entweder mehreren Böden, Packungen oder Schüttungen verstanden. Nach 
der Theorie einer idealen Kolonne stellt sich auf den einzelnen Böden jeweils ein Gleichgewicht 
zwischen aufsteigendem Dampf und der im Gegenstrom fließenden Flüssigkeit ein. Dadurch werden 
mehrere Destillationsschritte in einer Kolonne möglich.   

Prinzipiell wird sich mit zunehmender Höhe der Kolonnen der Siedepunkt des sich im Gleichgewicht 
befindenden Stoffgemisches erniedrigen. Am Kopf der Kolonnen wird dabei die leichteste Fraktion 
(Fraktion mit dem geringsten Siedepunkt) und im Sumpf der Kolonnen die schwerste Fraktion (höchster 
Siedepunkt) abgezogen. Durch gezielte Entnahmen von Fraktionen in verschiedenen Höhen der 
Kolonnen können Fraktionen mit gewünschten Siedeschnitten entnommen werden. 

Es existiert keine allgemein gültige Definition von Fraktionen und derer Siedebereiche. Dies hängt unter 
anderem mit der bereits erwähnten Tatsache der starken Differenzen in der Zusammensetzung 
unterschiedlicher Rohöle zusammen.  

Die Einteilung in Tabelle 2 kann jedoch als grober Richtwert verstanden werden: 

Tabelle 2: Fraktionen der Atmosphärischen Rektifikation [5] 

FFllüüssssiiggggaass  ((LLPPGG))  bis 20°C 
LLeeiicchhttbbeennzziinn  20 - 70°C 
SScchhwweerrbbeennzziinn  70 - 175°C 
KKeerroossiinn  175 - 225°C 
GGaassööll  225 - 350°C 
aattmm..  RRüücckkssttaanndd  > 350°C 

 

Großer Bedeutung kommt im Zuge der Destillation auch der Erwärmung des Rohöls zu. Die dafür 
notwendige Energie ist mit ein Hauptkostenfaktor für die Betreiber von Raffinerien [5]. 
Apparatetechnisch realisiert wird der Aufwärmprozess über Wärmetauscher, meist als 
Rohrbündelwärmetauscher ausgeführt, und einen der Rektifikationskolonnen vorgeschalteten 
Röhrenofen. Beim Erwärmen des Öls ist darauf zu achten, dass eine gewisse Temperaturgrenze im 
Bereich von 320-400 °C nicht überschritten wird, da es sonst zu unerwünschten thermischen 
Spaltvorgängen kommt. 
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Abbildung 5: Schema einer Rektifikationskolonne [5] 

In Abbildung 5 ist ein Schema einer Rektifikationskolonne (2) mit dem zur Feedvorwärmung nötigen 
Röhrenofen (1), der zugehörigen Stripperkolonne (4) zur weiteren Auftrennung der entnommenen 
Fraktionen und dem Kondensat-Sammelbehälter (3) zu sehen. Das im Kondensat-Sammelbehälter 
ankommende Kondensat wird in eine gasförmige und eine flüssige Fraktion getrennt, wobei die flüssige 
Fraktion teilweise in die Kolonne, zum Bereitstellen des notwendigen Rückflusses, rückgeführt wird. 

 

VVaakkuuuummddeessttiillllaattiioonn  

Die Vakuumdestillation ist ein der Normaldruckdestillation nachgeschalteter Verarbeitungsschritt, der 
das Sumpfprodukt dieser weiter auftrennen soll. Durch das Herabsetzen des Druckes und die damit 
einhergehende Absenkung der Siedetemperatur um bis zu 150°C [5], wird das Abtrennen weiterer 
Fraktionen, ohne dabei das Gemisch einer zu hohen thermischen Belastung auszusetzen, ermöglicht. 

Das Sumpfprodukt der Vakuumdestillation enthält die schwersten Bestandteile des Ölgemisches. Das 
Kopfprodukt ist das im Zuge dieser Diplomarbeit und auch allgemein als Standardfeed für  
Fluid-Catalytic-Cracking-Anlagen (FCC-Anlagen) verwendete Vakuumgasöl (VGO). Hierbei ist der Begriff 
Kopfprodukt jedoch nicht völlig korrekt, da im Kopf einer Vakuumrektifikationskolonne lediglich 
Wasserdampf und leichte, nicht kondensierbare Gase abgezogen werden [5]. Die Entnahme des 
Vakuumgasöls findet etwas darunter statt. 

Ebenso wie die Normaldruck-Rektifikationskolonne besitzt auch die Vakuum-Rektifikationskolonne eine 
zugehörige Stripperkolonne zum weiteren Auftrennen der abgezogenen Produkte.  
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KKoonnvveerrssiioonnssvveerrffaahhrreenn  

Da die Produktpalette der reinen Destillationsprozesse nicht die Interessen des Marktes widerspiegelt, 
sowie um den bestmöglichen Profit aus den Fraktionen der Rohöldestillation zu erwirtschaften, sind 
moderne Raffinerien mit einer Vielzahl an Konversionsanlagen ausgestattet. Diese ermöglichen die 
Umwandlung von weniger wertigen, langkettigen Kohlenwasserstoffen, in kurzkettige 
Kohlenwasserstoffe, die beispielsweise als Ausgangsstoffe in der Petrochemie höhere Preise erzielen. 
Weiters bietet die Anzahl an Konversionsprozessen eine gewisse Flexibilität in der Steuerung der 
Endprodukte, um auf die aktuelle Marktlage reagieren zu können. 

Im Folgenden soll kurz auf die wichtigsten Konversionsprozesse einer Raffinerie eingegangen werden. 

 

RReeffoorrmmiieerreenn  

Beim Reformieren kann prinzipiell zwischen thermischem und katalytischem Reformieren 
unterschieden werden, wobei das katalytische Reformieren durch das Erreichen höherer Oktanzahlen 
das thermische Reformieren ersetzt hat [7]. Die Idee hinter den Prozessen des Reformierens war und 
ist die Erhöhung der Oktanzahl von Benzin. Schwere Destillatbenzine haben durch ihren geringen 
Aromatengehalt von 8-25 % lediglich Octanzahlen zwischen 30 und 65 [8]. Dies ist beispielsweise für 
den Einsatz in modernen Ottomotoren zu wenig.   

Beim katalytischen Reformieren, wegen des Einsatzes von Platin als Katalysator auch oft als Platforming 
bezeichnet, wird meist Rohbenzin (auch Naphta) in einem Ofen auf 450 °C – 520 °C erhitzt und dem 
Reaktor zugeführt [7]. In diesem befindet sich der Katalysator, oft als Festbett ausgeführt. Andere 
Ausführungsmöglichkeiten wären ein Fließbett oder eine Wirbelschicht. In Gegenwart von Wasserstoff 
finden am Katalysator Hydrierungs- und Dehydrierungsreaktionen statt, wobei strukturelle Änderungen 
des Einsatzstoffes stattfinden. Die Reaktionsabläufe lassen sich gezielt über den Einsatz spezieller 
Katalysatoren steuern. Bei den Dehydrierungsreaktionen wird dabei mehr Wasserstoff gebildet, als für 
den Einsatz im Reaktor zur Bereitstellung der benötigen Atomsphäre gebraucht wird, wodurch beim 
katalytischen Reformieren als Nebenprodukt Wasserstoff anfällt. Das gebildete Reformat weist 
Oktanzahlen im Bereich von 90-95 auf [7]. 

 

CCrraacckkiinnggpprroozzeessssee    

Unter Cracken wird in der Petrochemie ein Konversionsprozess von langkettigen, höhersiedenden 
Fraktionen hin zu kurzkettigen, leichteren Fraktionen verstanden. Der grundliegende 
Reaktionsmechanismus dahinter ist das Aufspalten von C-C Bindungen. Dabei kann zwischen 
thermischem und katalytischem Cracken unterschieden werden. Da in der heutigen Zeit reines 
thermisches Cracken nicht wirtschaftlich einsetzbar ist, wurde der Prozess weitgehend durch das 
katalytische Cracken ersetzt. Sonderfälle des thermischen Crackens wie Visbreaking, Coking und 
Steamcracken finden jedoch sehr wohl noch Verwendung. 
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Die für das Cracken von Kohlenwasserstoffen aufzubringende Mindestenergie ist durch die 
Bindungsenergie zwischen den Atomen gegeben. Diese liegt, wie in Abbildung 6 ersichtlich, bei einer 
Kohlenstoff-Einfachbindung bei 330-360 kJ/mol, für Kohlenstoff-Wasserstoff-Bindungen bei  
380-400 kJ/mol. Für die homolytische Spaltung sind deshalb Mindesttemperaturen von 400-500 °C  
nötig.  

 

 

Abbildung 6: Spaltung einer C-C Bindung (links) bzw. einer C-H Bindung (rechts) 

 

Thermisches Cracken 

Grundlage des thermischen Crackens ist ein komplexer Reaktionsablauf vieler sich gegenseitig 
beeinflussender, meist endothermer Teilreaktionen. Dabei beruht der überwiegende Teil auf einem 
Radikalkettenmechanismus, dessen Ursprung die Bildung von Radikalen durch Spaltung von  
C-C Bindungen ist. Zu den Teilreaktionen des thermischen Crackens zählen: homolytische Spaltung und 
Bildung von Radikalen, Isomerisierung, Cyclisierung, Dehydrierung sowie Sekundärreaktionen der 
Zwischenprodukte durch Alkylierung und Kondensation [5].  

Ursprung des thermischen Crackens war das Ziel, die Benzinausbeute zu erhöhen. Als Einsätze wurden 
schwere Fraktionen wie atmosphärische Rückstände, Vakuumrückstände und Gasöl gewählt. Heute ist 
der Prozess aufgrund der vielen Nachteile gegenüber katalytischem Cracken weitgehend durch diesen 
ersetzt worden. 

 

Katalytisches Cracken 

Da katalytisches Cracken das für diese Diplomarbeit wichtigste Verfahren der Konversionsprozesse ist, 
wird der Prozess in einem eigenen Kapitel genauer behandelt. Er soll hier nur der Vollständigkeit halber 
erwähnt sein. 

 

Visbreaking 

Visbreaking ist eine milde Sonderform des thermischen Crackens mit dem Ziel, die Viskosität und den 
Stockpunkt des eingesetzten Materials zu senken. Eine Konversion des Einsatzes ist hier kein primäres 
Ziel. Die Bezeichnung „mild“ ist auf die im Vergleich zum thermischen Crackprozess niedrigen 
Prozesstemperaturen von unter 500 °C zurückzuführen. Als Einsatzstoffe dienen schwere Fraktionen 
wie atmosphärische Rückstände oder Vakuumrückstände. Diese werden in einem Röhrenofen auf etwa 
450 °C erhitzt, von wo aus sie in einen Tiefcrackofen geleitet werden. In diesem finden die Reaktionen 
zur gewünschten Eigenschaftsänderungen statt. Nach dem Reaktor werden die Produkte über ein 
Quenchsystem der Fraktionierung zugeführt. Das Quenchsystem ist dabei ein zur Vermeidung von 
Verkokungen wichtiger Bestandteil des Prozesses. 

 

333300  --  336600  kkJJ//mmooll  338800  --  440000  kkJJ//mmooll  
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Coking 

Coking ist ebenso wie Visbreaking eine Sonderform des thermischen Crackens. Im Gegensatz dazu ist 
hier jedoch eine höchstmögliche Konversion des Einsatzstoffes das Ziel des Prozesses. Beim Coking kann 
prinzipiell zwischen Delayed-Coking und Fluid-Coking, sowie dessen Sonderform Flexi-Coking 
unterschieden werden.  

Beim Delayed-Coking wird der Einsatzstoff, schwere Rückstandsöle, zuerst über die Fraktionierkolonne 
im Gegenstrom zu den aufsteigenden Produktgasen der Kokstrommel geführt. Dies hat eine reinigende 
Wirkung auf die Produktgase. Danach wird der Einsatzstoff erhitzt und der Kokstrommel zugeführt, wo 
sich durch thermische Crackvorgänge Koks, sowie flüssige und gasförmige Produkte bilden. Die beiden 
letzteren werden abgeführt, der Koks baut sich im Reaktor kontinuierlich auf, bis eine definierte 
Maximalmenge erreicht wird. Ist dies der Fall, wird der Prozess gestoppt, der Koks mit Wasserdampf 
und Wasser ausgehärtet und mit einem gebündelten Wasserstrahl aus der Trommel geschnitten. 
Aufgrund der durch die Diskontinuität des Prozesses geschuldeten Pausen zur Koksentfernung, werden 
diese Kokstrommeln paarweise ausgeführt. 

Beim Fluid-Coking werden Vakuumrückstände ohne weitere Behandlung direkt in den Reaktorraum mit 
Wirbelschicht aus feinen Kokspartikeln geführt. Bei Temperaturen von 500-550 °C wird der Einsatzstoff 
dabei unter Bildung von Koks in flüchtige Produkte gespalten. Die flüchtigen Produkte werden 
abgeführt, der Koks über einen Aufheizer im Kreislauf geführt. Im Aufheizer findet eine Teilverbrennung 
des gebildeten Koks bei 600-650 °C statt, die zur Bereitstellung der für den Prozess nötigen Wärme  
dient [5].  

Das Flexicoking ist ein Sonderfall des Fluid Coking, bei dem der entstehende Koks fast vollständig in 
gasförmige Produkte vergast und somit ein maximaler Konversionsgrad erhalten wird. Ein Vorteil ist die 
Möglichkeit eines Einsatzes von Ölen mit unangenehmen Inhaltsstoffen, da die entstehenden 
Produktgase einer Gasreinigung unterzogen werden können. 

 

Steamcracken 

Steamcracken ist ein wichtiges thermisches Crackverfahren zur Erzeugung von petrochemischen 
Einsatzstoffen wie Ethylen und Propylen. Oft werden diese Anlagen auch als Ethylenanlagen bezeichnet. 
Als Einsatzstoff dient Rohbenzin (Naphta). Das Naphta wird im ersten Schritt gemeinsam mit heißem 
Prozessdampf vermischt, erhitzt und verdampft. Das heiße Naphta-Dampf Gemisch wird anschließend 
dem 60-80 m langen Rohrreaktor zugeführt. Unter den darin herrschenden Temperaturen von über 
800 °C werden in 0,2 – 0,4 s die langkettigen Kohlenwasserstoffe gecrackt [9]. Dabei entstehen 
vorwiegend die gewünschten Stoffe Ethylen und Propylen. Um eine Weiterreaktion der Spaltprodukte 
zu verhindern, wird das Produktgas im Anschluss an den Reaktor gequencht.  
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AAllkkyylliieerruunngg,,  IIssoommeerriissiieerruunngg  uunndd  PPoollyymmeerriissaattiioonn  

Alkylierung und Polymerisation sind beides Verfahren, die im Gegensatz zu Crackingprozessen, eine 
Vergrößerung der Kettenlänge bewirken. Dabei werden Olefine zu Kohlenwasserstoffen größerer 
Kettenlänge verbunden. Ziel des Prozesses ist die Erhöhung der Oktanzahl und die Gewinnung von 
Benzin in Form von Alkylatbenzin bzw. Polymerbenzin. Die Isomerisierung hingegen ist kein Prozess zum 
Aufbau von Kettenlängen, sondern bewirkt eine Verzweigung von nicht- oder wenig-verzweigten 
Paraffinen. Dies führt ebenfalls zur Erhöhung der Oktanzahl.  

  

HHyyddrriieerreennddee  VVeerrffaahhrreenn  

Bei den hydrierenden Verfahren wird zwischen Hydrotreating und Hydrocracken unterschieden. 

Hydrotreating ist ein Prozess zur hydrierenden Reinigung und Stabilisierung. Er dient unter anderem zur 
Reduzierung des Schwefelgehaltes, sowie der Entfernung weiterer Katalysatorgifte vor dem Einsatz in 
katalytischen Crackanlagen. Eine Konversion des Einsatzstoffes ist kein Ziel des Prozesses.  

Hydrocracken hingegen ist ein Crackingprozess unter Anwesenheit von Wasserstoff und einem 
Katalysator. Der Wasserstoff bewirkt dabei bevorzugt die Bildung von gesättigten Kohlenwasserstoffen, 
den sogenannten Alkanen. Verglichen mit dem katalytischen Cracken hat das Hydrocracken aufgrund 
des Einsatzes von Wasserstoff Nachteile hinsichtlich der Wirtschaftlichkeit.  
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22..33 DDeerr  FFCCCC--PPrroozzeessss    

Wie bereits im Kapitel Raffinerietechnik erwähnt, zählt das katalytische Cracken zu den 
Konversionsverfahren einer Erdölraffinerie. Der Katalysator befindet sich dabei meist in Form einer 
Wirbelschicht, wodurch der Begriff Fluid Catalytic Cracking, im weiteren Verlauf kurz FCC genannt, 
zustande kommt.  

Katalytisches Cracken wurde erstmal im Jahre 1936 nach dem Houdry-Verfahren im Festbettreaktor 
eingesetzt und in den folgenden Jahren, bedingt durch die hohe Nachfrage an hochveredelten 
Kraftstoffen in den Kriegsjahren, sehr gut gefördert [5]. Es wurde zu einem Meilenstein in der 
erdölverarbeitenden Industrie und ersetzte das bis dahin verwendete thermische Cracken.  

Die Vorteile des katalytischen Crackens gegenüber dem rein thermischen Cracken sind vielseitig: 

• Vorteile in der Produktzusammensetzung  
• Geringerer Energiebedarf durch niedrigere Prozesstemperaturen 
• Flexibilität in Bezug auf Einsatzstoffe und Produktspektrum durch Wahl des Katalysators 
• Kürzere Verweilzeit im Reaktor ermöglicht kompaktere Bauformen 

 

 

Abbildung 7: Vergleich des Produktspektrums von thermischem und katalytischem Crackingprozess [10] 

In Abbildung 7 sind die Unterschiede im Produktspektrum zwischen katalytischem und thermischem 
Cracken ersichtlich. Es soll jedoch erwähnt werden, dass nicht jeder Prozess des katalytischen oder 
thermischen Crackens exakt diese Zusammensetzungen liefert. Die Abbildung soll vielmehr aufzeigen, 
wo die tendenziellen Unterschiede der Verfahren liegen. So kann gesagt werden, dass beim thermischen 
Cracken vermehrt C1 und C2 Fraktionen gebildet werden, wohingegen beim katalytischen Cracken 
bevorzugt, wertvollere C3 und C4 Fraktionen erzeugt werden. Dies ist vor allem auf die Unterschiede in 
den Reaktionsmechanismen der Verfahren zurückzuführen. Weiters ist ersichtlich, dass beim 
katalytischen Cracken vermehrt Produkte im Bereich von C5 und C6 gebildet werden. Die Menge an 
gebildeten langkettigen Kohlenwasserstoffen ist beim thermischen Cracken höher.  
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RReeaakkttiioonnssmmeecchhaanniissmmuuss  

Im Gegensatz zum radikalischen Reaktionsmechanismus des thermischen Crackens, handelt es sich 
beim katalytischen Cracken um einen ionischen Reaktionsmechanismus, dessen Ausgang die Bildung 
von Carbeniumionen bildet. Der genaue Reaktionsablauf beim katalytischen Cracken ist sehr komplex 
und wird aufgrund der herrschenden Temperaturen auch immer von thermischen Crackmechanismen 
überlagert.  

Als wichtige Folgereaktionen der Carbeniumionenbildung können folgende genannt werden: 

• Spaltung der C-C Bindung 
• Isomerisierung 
• Wasserstoffübertragung 

Im Folgenden sollen die wichtigsten Reaktionen erläutert werden. 

 

Bildung von Carbeniumionen 

Beim katalytischen Cracken handelt es sich um eine heterogene Katalyse, bei der der Katalysator als 
Feststoff vorliegt. Die Bildung von Carbeniumionen, Kohlenwasserstoffe mit positiv geladenem 
Kohlenstoffatom, wird dabei an sauren Zentren des Katalysators erfolgen. Diese sauren Zentren können 
dabei entweder als Lewis-Säure-Zentrum oder als Brönsted-Säure-Zentrum agieren.  

Bei der Reaktion an einem Lewis-Säure-Zentrum an der Katalysatoroberfläche entsteht das 
Carbeniumion durch die Abstraktion eines Hydridions (Abbildung 8). Dies ist bei Alkanen der bevorzugte 
Weg. Bei Olefinen hingegen entsteht das Carbeniumion bei der Reaktion an einem  
Brönsted-Säure-Zentrum im Katalysatorinneren durch Anlagerung eines Protons (Abbildung 9). Dieses 
Proton muss jedoch erst durch Dissoziation eines Kohlenwasserstoffes gebildet werden. 

 

 

Abbildung 8: Bildung von Carbeniumionen an Lewis-Säure-Zentren [11] 

 

Abbildung 9: Bildung von Carbeniumionen an Brönsted-Säure Zentren [11] 
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Prinzipiell können bei den Reaktionen an sauren Zentren verschiedene Carbeniumionen entstehen. Die 
Stabilität der Ionen ist dabei je nach Lage der positiven Ladung im Molekül unterschiedlich und nimmt 
vom Methyl-Kation aufsteigend bis zum tertiären Carbenium-Ion zu. Dies ist auf den stabilisierenden 
induktiven Effekt zurückzuführen. Der sogenannte elektronenspende Induktive +I Effekt von 
benachbarten Kohlenstoffatomen dient zur Stabilisierung elektronenarmer Zentren. Je mehr 
Kohlenstoffatome als Nachbarn vorliegen, desto stärker ist dieser Effekt und desto stabiler ist die 
Molekülstruktur.  

 

 

Abbildung 10: Reihung der Carbeniumionen nach deren Stabilität [11] 

 

 

Spaltung von C-C Bindungen 

Die wichtigste Folgereaktion, die zugleich den eigentlichen Crackmechanismus darstellt, ist die Spaltung 
einer C-C Bindung. Dies geschieht durch die sogenannte β-Spaltung, bei der stets ein Olefin und ein 
primäres Carbeniumion entstehen.   

 

 

Abbildung 11: β-Spaltung einer C-C Bindung [11] 

Der Mechanismus der β-Spaltung ist auch der Grund, weshalb beim katalytischen Cracken im Vergleich 
zum thermischen Cracken bevorzug C3 und C4 Moleküle gebildet werden. Propylen stellt das kleinste 
Molekül dar, welches sich durch β-Spaltung eines sekundären Carbeniumions bilden lässt [5]. Die 
Wahrscheinlichkeit der β-Spaltung eines Kohlenwasserstoffmoleküls korreliert mit dessen Kettenlänge 
und nimmt dabei mit dieser ab.  

Dies hängt auch mit der Instabilität von Carbeniumionen kurzer Kettenlänge zusammen, bei  
denen das Streben nach Stabilisierung durch eine Hydridübertragung aus einem längeren 
Kohlenwasserstoffmolekül überwiegt. Dennoch werden auch beim katalytischen Cracken C1 und C2 
Moleküle gebildet, was vor allem mit der bereits erwähnten Überlagerung des ionischen 
Reaktionsmechanismus mit dem thermisch radikalischen Reaktionsmechanismus erklärt werden kann. 
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Isomerisierung 

Das gebildete primäre Carbeniumion wird aufgrund seiner Instabilität zur Umlagerung durch 
Isomerisierungsreaktionen neigen.  

 

Abbildung 12: Isomerisierung von Carbeniumionen [11] 

Wie in Abbildung 12 ersichtlich laufen die Reaktionen in Richtung erhöhter Stabilität ab, was die Bildung 
von tertiären Carbeniumionen begünstigt. Dadurch entstehen die für hohe Oktanzahlen vorteilhaften 
verzweigten Kohlenwasserstoffe.  

 

Wasserstoffübertragung 

Bei der Wasserstoffübertragung wird ein Wasserstoffatom von einem Kohlenwasserstoff auf einen 
anderen übertragen. Häufig tritt diese Wasserstoffübertragung von zyklischen Kohlenwasserstoffen zu 
Olefinen statt, wodurch die Ausbeute an Paraffinen und Aromaten erhöht wird [11]. Zur Abbruch der 
Kettenreaktion können die Übertragung eines Hydridions an ein Carbeniumion, sowie die Abgabe eines 
Protons an ein saures Zentrum führen.   

 

Bildung von Koks 

Die Bildung von Koks hat beim FCC-Prozess eine große Bedeutung. Durch die Anlagerung von Koks am 
Katalysator werden dessen aktive Zentren für die restlichen Kohlenwasserstoffe unzugänglich und der 
Katalysator infolgedessen deaktiviert. Um den Katalysator wieder zu aktivieren, wird der Koks unter 
Sauerstoffatomsphäre in einem Regenerator abgebrannt.  

Ein exakter Reaktionsmechanismus der Koksbildung ist bis heute nicht bekannt. Ein möglicher Weg zur 
Bildung von Koks wäre die Cyclisierung von Olefinen zu Cycloalkanen mit anschließender Dehydrierung. 
Dehydrierungsreaktionen sind für den allgemeinen Reaktionsmechanismus wichtig, da sie den für die 
Stabilisierung kurzkettiger Kohlenwasserstoffe notwendigen Wasserstoff liefern. Durch das geringe 
Verhältnis von Kohlenstoff zu Wasserstoff in kurzkettigen Kohlenwasserstoffen ist mit deren Bildung 
implizit auch die Bildung von Kohlenwasserstoffen mit höherem C/H - Verhältnis, wie dies beispielsweise 
bei Aromaten der Fall ist, verbunden.  

Aromaten sind bei den herrschenden Prozessbedingungen stabil und werden im FCC-Prozess nicht 
gespalten. Durch Kondensationsreaktionen von Aromaten können polycyclische aromatische 
Kohlenwasserstoffe entstehen, die sich in weiterer Folge als fester Koks am Katalysator absetzen  
können [11].   

 

 

Abbildung 13: Bildung von Koks [11] 

primäres Carbeniumion            sekundäres Carbeniumion                 tertiäres Carbeniumion 
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FFuunnkkttiioonnsswweeiissee  eeiinneerr  FFCCCC--AAnnllaaggee  

FCC-Anlagen zählen zu den wichtigsten und am flexibelsten arbeitenden Anlagen einer Raffinerie. 
Heutige Anlagen arbeiten dabei meist nach dem Prinzip des Riser-Crackens. Als konventionelle 
Einsatzstoffe in katalytischen Crackanlagen werden Vakuum-Gesamtdestillate (350-550°C), Crack- und 
Cokergasöle sowie entasphaltierte Rückstände verwendet.  

Wie bereits erwähnt handelt es sich beim Fluid Catalytic Cracking um einen sehr komplexen Prozess, 
der grob in folgende Schritte unterteilt werden kann: 

• Feedvorwärmung 
• Konversionsprozess (Reaktor, Regenerator) 
• Produktfraktionierung 
• Abgasbehandlung 
• Weitere Produktveredelungsprozesse 

Im Folgenden soll lediglich die Funktionsweise des eigentlichen Konversionsprozesses erläutert werden. 
Dieser kann wiederum in vier Teilbereiche unterteilt werden: 

• Crackingprozess 
• Trennen von Produktgas und Katalysator 
• Strippen von mitgerissenen Kohlenwasserstoffen vom Katalysator 
• Regeneration des Katalysators 

 

Der Crackingprozess startet unmittelbar nach dem, durch Kontakt mit heißem Katalysator bedingten, 
Verdampfen des Feeds am Risereintritt. Durch den Verdampfungsprozess kommt es zu einer starken 
Volumenzunahme, wodurch das Gas und der Katalysator im Riser nach oben beschleunigt werden. Es 
bildet sich eine sogenannte transportierende Wirbelschicht aus. Im Riser, der den Reaktor einer  
FCC-Anlage darstellt, finden sämtliche zuvor beschriebene Reaktionen zum Cracken der 
Kohlenwasserstoffe statt. Der Temperatureintrag in den Riser geschieht ausschließlich durch den 
eingebrachten heißen Katalysator, welcher bei fortlaufender Reaktion auch die Temperaturabnahme 
durch endotherme Prozesse kompensiert. Wichtige Prozessparameter stellen die Verweilzeit, die 
Temperatur sowie das Catalyst/Oil–Verhältnis (C/O) dar. In der Regel liegt die Temperatur im  
Riser dabei im Bereich von 496 °C - 565 °C und das C/O-Verhältnis im Bereich von 4:1 bis 10:1 
(Massenverhältnis) [12]. 

Nach dem Riser kommen in der Regel apparatebauliche Maßnahmen wie ein Freeboard oder auch 
Zyklonabscheider zur Abtrennung des Katalysators vom Produktgas zum Einsatz. Die danach immer 
noch mit dem Katalysator mitgerissenen Kohlenwasserstoffe werden in einem nachgeschalteten 
Stripper vom Katalysator getrennt. Danach wird der koksbeladene Katalysator in den Regenerator 
transportiert, wo unter Sauerstoffatmosphäre der Koks in einer blasenbildenden Wirbelschicht 
abgebrannt wird. Dies kann je nach Prozessführung und Feed vollständig oder unvollständig geschehen 
was jeweils Vor- und Nachteile mit sich bringt. Bei „sauberen“ Feeds mit geringen  
Carbon-Residue Werten wird jedoch prinzipiell der vollständige Abbrand bevorzugt. Im Regenerator 
herrschen dabei Temperaturen im Bereich von 650 °C bis 730 °C [12]. 

Der regenerierte Katalysator wird danach wieder zum Riser transportiert, von wo aus er einen erneuten 
Zyklus durchläuft. Aufgrund des Durchlaufens eines Zyklus des Katalysators wird von einer  
„zirkulierenden Wirbelschicht“ gesprochen. Für den Transport des Katalysators wird dabei, wenn 
möglich, aus Kostengründen die Schwerkraft genutzt.   
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Abbildung 14 zeigt ein Schema einer FCC-Anlage mit Regenerator, Riser, dem Bereich zur Trennung von 
Katalysator und Produktgas sowie der nachgeschalteten Produktgasauftrennung.  

 

 

Abbildung 14: Schema einer FCC-Anlage [13] 

 

Das Produktspektrum einer FCC-Anlage variiert je nach Feed und Prozessbedingungen, kann aber im 
Falle eines UOP-Verfahrens (Universal Oil Product) grob wie folgt angegeben werden [5]: 

• 10-20% Crackgase 
• 50-60% Crackbenzin 
• 20-30% Crack-Rückstandsöl 
• 5-10% Koks  
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KKaattaallyyssaattoorreenn  iinn  FFCCCC--PPrroozzeesssseenn  

Katalysatoren sind Stoffe, welche die Kinetik von chemischen Reaktionen beeinflussen, ohne dabei 
deren Thermodynamik zu verändern. Sie nehmen an Reaktionen teil, ohne dabei selbst verbraucht zu 
werden. Abbildung 15 zeigt beispielhaft den Kurvenverlauf einer Reaktion mit und ohne Katalysator. Der 
Verlauf ohne Katalysator ist dabei strichliert dargestellt. Die Auswirkungen des Katalysatoreinsatzes auf 
die benötigte Aktivierungsenergie ist gut ersichtlich.  

 

Abbildung 15: Wirkprinzip eines Katalysators [14] 

In FCC-Anlagen kommt dem Katalysator eine wesentliche Bedeutung zu. Es lassen sich durch die Wahl 
unterschiedlicher Katalysatoren und deren Aktivität gezielt die Reaktionen im Reaktor und dadurch das 
erhaltene Produktspektrum beeinflussen.  

Die meisten in FCC Anlagen verwendeten Katalysatoren sind Katalysatoren des Typs Zeolith-Y. Zeolithe 
sind kristalline Alumosilikate. Zeolith-Y entspricht dabei der Struktur des natürlich vorkommenden 
Alumosilikats Faujasit (Abbildung 17). Die heute in FCC Anlagen verwendeten Katalysatoren sind jedoch 
ausschließlich synthetischen Ursprungs. 

Alumosilikate sind Silikate, bei denen einzelne Siliciumatome durch Aluminiumatome substituiert sind. 
Aluminium bzw. Silicium sind dabei in einem tetraedrisch aufgebauten Kristallgitter an je vier 
Sauerstoffatome gebunden. 

 

Abbildung 16: Tetraederstruktur von Alumosilikaten [12] 
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Aufgrund der unterschiedlichen Elektronenkonfiguration von Si und Al, unterscheiden sie sich in Ihrer 
Anzahl an positiven Ladungen in Bindung. Wodurch Tetraeder mit gebundenem Silicium neutral, 
Tetraeder mit gebundenem Aluminium einfach negativ geladen sind. Diese negative Ladung muss durch 
ein Kation (meist Alkali- oder Erdalkalimetalle) ausgeglichen werden. Die Besonderheit dieses Kations 
liegt darin, dass es nicht an die Gitterstruktur gebunden, sondern beweglich in dessen Hohlräumen 
vorliegt. Diese Eigenschaft spielt in der Katalysatorherstellung eine wichtige Rolle, da diese Kationen 
ausgetauscht und dadurch die Eigenschaften des Katalysators gezielt verändert werden können.  

Im Falle von Zeolith-Y liegen Natriumionen als Kationen vor. Diese werden zur Herstellung von FCC-
Katalysatoren durch Ammoniumionen ersetzt. In weiterer Folge werden die Ammoniumionen durch 
Kalzinierung entfernt, wodurch Lewis- und Brönstedsäuren entstehen [15]. Die Bedeutung dieser sauren 
Zentren und ihrer katalytischen Wirkung wurde bereits bei den Reaktionsmechanismen ab Seite 14 
erläutert. Zur Verbesserung der Stabilität werden die Brönstedsäuren durch Seltenerdelemente wie 
Lanthan oder Cer ersetzt.  

Weiters zu erwähnen ist die durch die definierte Gitterstruktur bedingte Größenselektivität des 
Katalysators. Nur Moleküle, die ihren Weg zu den aktiven Zentren finden, können auch mit diesen 
reagieren. Der bereits erwähnte Einsatz von Seltenerdelemente wird auch zur Einstellung der 
gewünschten Porengröße genutzt.  

Für die Verwendung in FCC-Anlagen werden die synthetisch erstellten Zeolithe noch mit einem Filler 
und Binder kombiniert in eine Matrix gebettet. Für einen direkten Einsatz wären sie viel zu reaktiv. Dies 
könnte zu unerwünscht hoher Koksbildung führen. 

Die Anforderungen an einen FCC-Katalysator sind vielseitig. Allgemein lassen sich diese zu Folgenden 
zusammenfassen: 

• gewünschtes Maß an Reaktivität 
• mechanische, thermische und chemische Beständigkeit 

• geringe Koksbildung 
• Makroporosität 

• Selektivität 
 

 

Abbildung 17: Gerüstaufbau Zeolith-Y (Faujasit) [15] 

 

Für weitere Informationen bezüglich FCC-Katalysatoren sei auf Swoboda [15] verwiesen.  
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22..44 WWiirrbbeellsscchhiicchhtttteecchhnniikk  

Wird eine Feststoffschüttung in einem zylindrischen Behälter von unten nach oben mit einem Fluid, 
geringerer Dichte als der Feststoff selbst, durchströmt, so kann sich ab einer gewissen 
Fluidgeschwindigkeit eine Wirbelschicht ausbilden. Wirbelschichtsysteme erfreuen sich in der Industrie 
großer Beliebtheit, da sie hervorragende Eigenschaften in Bezug auf Wärme- und Stoffübergang 
ausweisen. Beim sogenannten Fluidisieren des Feststoffes, geht das Feststoff-Fluid-Gemisch in einen 
flüssigkeitsähnlichen Zustand über. Durch die gute Durchmischung und den intensiven Kontakt zwischen 
Feststoff und Fluid, kommen diese guten Eigenschaften zustande.   

Allgemein können sich bei der Durchströmung einer Feststoffschüttung mit einem Fluid je nach 
Fluidgeschwindigkeit folgende Zustände einstellen. 

 

Tabelle 3: Mögliche Zustände beim Durchströmen einer Feststoffschüttung 

ZZuussttaanndd  FFlluuiiddggeesscchhwwiinnddiiggkkeeiitt  FFeessttssttooffffppaarrttiikkeell  DDrruucckkvveerrlluusstt  
FFeessttbbeetttt  Gering in Ruhe Steigend 
WWiirrbbeellsscchhiicchhtt  Mittel bilden Wirbelschicht Konstant 
PPnneeuummaattiisscchheerr  TTrraannssppoorrtt  Hoch werden ausgetragen Leicht steigend 

 

Abbildung 18 liefert eine graphische Darstellung der möglichen Zustände. Die Abbildung zeigt den 
Druckverlust über die Wirbelschicht in Abhängigkeit von der Strömungsgeschwindigkeit des Fluids, 
hier als Leerrohrgeschwindigkeit aufgetragen.  

 

 

Abbildung 18: Druck - Geschwindigkeitsdiagramm für Wirbelschichten [16] 

 



23 

Innerhalb des Gebietes der Wirbelschicht, wird zwischen heterogener und homogener Wirbelschicht 
unterschieden. Bei der homogenen Wirbelschicht ist der Feststoff gleichmäßig im Fluid verteilt, was 
häufig bei der Verwendung von Flüssigkeiten der Fall ist. Heterogene Wirbelschichten stellen sich meist 
bei der Fluidisierung mit Gas ein. Je nach Ausbildung werden diese als blasenbildende, stoßende oder 
spuckende Wirbelschicht bezeichnet.  

In Abbildung 19 sind verschiedene Typen von Wirbelschichten schematisch dargestellt. Der Unterschied 
zwischen homogener und heterogener Wirbelschicht in Abhängigkeit vom fluiden Medium ist dabei 
zwischen (c) und (d) ersichtlich. In FCC-Anlagen kommen die Varianten (d) im Regenerator, sowie (h) im 
Riser zum Einsatz.  

 

 

 

Abbildung 19: Graphische Darstellung verschiedener Wirbelschichttypen [16] 
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WWiicchhttiiggee  PPaarraammeetteerr  uunndd  KKeennnnzzaahhlleenn  bbeeii  ddeerr  AAuusslleegguunngg  eeiinneerr  WWiirrbbeellsscchhiicchhtt  

Zur Auslegung einer Wirbelschicht für einen technischen Prozess ist es wichtig, die Eigenschaften der 
Feststoffschüttung sowie des verwendeten Fluids zu kennen. Damit können unter Verwendung 
dimensionsloser Kennzahlen und mathematischer Modelle wichtige Parameter der Wirbelschicht in 
Annäherung errechnet werden.  

In diesem Kapitel soll deshalb auf folgendes genauer eingegangen werden: 

• Charakterisierung der Feststoffschüttung 
• Druckverlust in der Wirbelschicht 

• Berechnung von Lockerungs- und Schwebegeschwindigkeit 
• Partikelklassifizierung nach Geldart 

 

CChhaarraakktteerriissiieerruunngg  ddeerr  FFeessttssttooffffsscchhüüttttuunngg  

Wichtige Eigenschaften der Feststoffschüttung sind: 

• Partikelgröße (charakteristischer Durchmesser) 
• Form der Partikel (Abweichung von einer Kugel) 
• Partikelgrößenverteilung der Schüttung 
• Porosität der Schüttung 
• Partikeldichte sowie Schüttdichte 

 

Zur Ermittlung des für die späteren Berechnungen nötigen Äquivalenzdurchmessers und zur 
Bestimmung der Partikelgrößenverteilung des Partikelkollektivs, wird meistens eine Siebanalyse 
durchgeführt.  Als Ergebnis einer Siebanalyse werden Kornklassen, welche durch die Wahl der 
verwendeten Siebe und deren Maschenweite bestimmt sind, und die den Kornklassen zugehörigen 
Mengenanteile des Partikelkollektivs erhalten. Graphisch können die Ergebnisse in Form von 
Verteilungsdichte- und Verteilungssummenfunktion dargestellt werden.  
 

 

Abbildung 20: Verteilungsdichtefunktion eines Partikelkollektivs 
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Abbildung 21: Verteilungssummenfunktion eines Partikelkollektivs 

Bei beiden abgebildeten Diagrammen stellen die Punkte die tatsächlich erhaltenen Messwerte dar, die 
dazwischen liegenden Kurvenverläufe wurden von Excel mathematisch approximiert und sind daher nur 
eine grobe Annahme. 

Abbildung 20 zeigt die Verteilungsdichtefunktion einer Siebanalyse. Mit ihr kann die Breite der 
Partikelgrößenverteilung bestimmt werden. Je enger dabei die Verteilung, desto vorteilhafter ist dies 
für den Einsatz in einer Wirbelschicht. Breite Verteilungen stellen dahingehend ein Problem dar, da es 
bei den für die groben Partikel zur Fluidisierung benötigen Fluidgeschwindigkeiten bereits zum Austrag 
von Feingut durch pneumatischen Transport kommen kann.  

Bei der Wahl des für die Berechnungen verwendeten Äquivalenzdurchmessers, ist dieser so zu wählen, 
dass er das Verhalten in einer Wirbelschicht, also das Verhalten bei Durchströmung der 
Partikelschüttung, am besten beschreibt. Eine gute Wahl dafür ist der sogenannte Sauterdurchmesser 
dsv.  Der Sauterdurchmesser entspricht dabei einer Kugel mit gleichem Verhältnis von Oberfläche zu 
Volumen wie das zu beschreibende Partikel.  ݀௦௩ = 6 ∗ ௉ܸܱ௉  

Für Partikel, die nicht zu sehr von der Form einer Kugel abweichen, kann der Sauerdurchmesser wie 
folgt geschätzt werden.  ݀௦௩ ~ ߶ ∗ ݀௉ 
 ߶ = ݏ݈݁݇݅ݐݎܽܲ ݏ݁݀ äܿℎ݈݂݁ݎܾܱ݈݁݁݃ݑܭ ℎ݈݁݊ܿ݅݁݃݊݁݉ݑ݈݋ݒ ݎ݁݀ äܿℎ݈݂݁ݎܾܱ݁  

 

Der darin verwendete Siebdurchmesser dp wird aus den Ergebnissen der Siebanalyse errechnet, wobei 
xi dem Mengenanteil der i-ten Kornklasse und dpi dem mittleren Durchmesser der i-ten Kornklasse 
darstellt. ݀௉ = 1∑  ௜݀௣௜ݔ

(1) 

(2) 

(3) 
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Die gewählte Mittelung für den Siebdurchmesser ist deshalb den direkt aus den Diagrammen 
ablesbaren Werten wie Modalwert und Medianwert zu bevorzugen, da der Einfluss kleinerer Partikel 
mehr gewichtet wird. Dies entspricht eher den realen Umständen in einer Wirbelschicht.  

Bei ߶ handelt es sich um einen geometrischen Formfaktor, der die Abweichung des Partikels von der 
idealen Kugelform beschreibt. Für eine Kugel liegt dieser definitionsgemäß bei 1, alle anderen 
Partikelformen erhalten Werte zwischen 0 und 1. Es gibt bislang keine anerkannte Methode, um 
Formfaktoren zu ermitteln, eine grobe Abschätzung kann über mikroskopische Untersuchungen der 
Partikel vorgenommen werden.  

Die Partikeldichte, die bei den Berechnungen der Wirbelschicht von Relevanz ist, ist die 
hydrodynamische Dichte. Sie errechnet sich aus Partikelmasse und Partikelvolumen inklusive Poren. 
Diese darf nicht mit der Materialdichte verwechselt werden, wo das Porenvolumen vom 
Gesamtpartikelvolumen abgezogen wird. 

 
 

 

Abbildung 22: Skizze Partikel mit Poren [16] 

 

Hydrodynamische Dichte:  ߩ௉ = ெು௏ು  

 

Die Schüttdichte eines Haufwerks errechnet sich aus dessen Volumen (Vb) und Gesamtasse (M). Die 
Porosität des Haufwerks ist das Verhältnis von Lückenvolumen zu Gesamtvolumen, wobei nur das 
Lückenvolumen (VB-VP) zwischen den Partikeln berücksichtigt wird und nicht zusätzlich deren 
Porenvolumen. Über Umformungen kann eine Beziehung zwischen Schüttgutporosität, 
hydrodynamische Dichte und Schüttdichte hergestellt werden. 

 

 Schüttdichte (Dichte des Bettes):    ߩ௕ = ெ௏ಳ 

Porosität der Schüttung:     ߝ = ௏ಳି௏ು௏ಳ = 1 − ௏ು௏ಳ = 1 − ெುఘು∗௏ಳ 

Durch Einsetzen von (5) in (6):      ߝ = 1 − ఘ್ఘು 

(4) 

(7) 

(6) 

(5) 
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DDrruucckkvveerrlluusstt  iinn  FFeessttbbeetttt  uunndd  WWiirrbbeellsscchhiicchhtt  

Der Übergang von Festbett und Wirbelschicht bei stetiger Erhöhung der Leerrohrgeschwindigkeit U, ist 
als sogenannter Lockerungspunkt definiert. Bis zum Lockerungspunkt ist der Druckabfall in etwa linear 
steigend, im Wirbelschichtzustand bleibt dieser annähernd konstant.  

Zur Berechnung des Druckabfalles im Festbett wird zwischen laminarer (Re < 1) und turbulenter 
(Re > 1) Strömung unterschieden. Je nach Strömungszustand wird dann für den laminaren Fall die 
Carman-Kozeny-Gleichung (8), für den turbulenten Fall die Ergun-Gleichung (9) zur Berechnung des 
Druckverlustes verwendet. 

 

 

Die Berechnung des Druckverlustes im Zustand der Wirbelschicht beruht auf dem Gleichgewicht 
zwischen Widerstandskraft der Strömung auf die Schüttung und Gewichtskraft der Summe der 
Einzelteilchen, vermindert um den Auftrieb.  

Dieses Gleichgewicht lässt sich durch folgende Formel ausdrücken. 

݌ ∗ ܣ = ܣ ∗ ௅ܪ ∗ (1 − (௅ߝ ∗ ൫ߩ௉ − ௚൯ߩ ∗ ݃ 

Daraus ergibt sich die von der Fluidgeschwindigkeit unabhängige Fluidisierungsbedingung. 

݌ = (1 − (ߝ ∗ ൫ߩ௉ − ௚൯ߩ ∗ ݃ ∗  ܪ

p ist dabei für den gesamten Bereich der Wirbelschicht konstant.  

 

BBeerreecchhnnuunngg  vvoonn  LLoocckkeerruunnggssggeesscchhwwiinnddiiggkkeeiitt  uunndd  SScchhwweebbeeggeesscchhwwiinnddiiggkkeeiitt  

Lockerungsgeschwindigkeit UL und Schwebegeschwindigkeit US begrenzen das Gebiet der Wirbelschicht 
nach unten bzw. nach oben.  

Per Definition muss am Lockerungspunkt der Druckverlust in der Gleichung für das Festbett gleich dem 
Druckverlust in der Gleichung der Wirbelschicht sein. Durch Gleichsetzen der beiden Gleichungen, wird 
folgender Ausdruck erhalten: 

 

Der Ausdruck auf der linken Seite entspricht dabei der Archimedes-Zahl, die beiden Terme der rechten 
Seite beinhalten die Reynoldszahl beziehungsweise die Reynoldszahl zum Quadrat.  

 

 

 

 

(9) 

(11) 

(12) 

(8) 

(10) 
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Aufgrund der Unhandlichkeit wird zur Berechnung der Lockerungsgeschwindigkeit folgende 
Näherungsformel verwendet:  

 

Da sowohl die Archimedes-Zahl als auch die restlichen Terme der Gleichung lediglich Stoffkonstanten 
beinhalten, kann die Lockerungsgeschwindigkeit allein durch Kenntnis dieser errechnet werden.  

Die Schwebegeschwindigkeit begrenzt das Gebiet der Wirbelschicht nach oben und definiert den 
Zustand, bei dem, die das Partikel nach oben beschleunigenden Kräfte, gerade noch im Gleichgewicht 
mit der Gewichtskraft stehen. Bei höheren Fluidgeschwindigkeiten werden die Partikel ausgetragen. Die 
Berechnung erfolgt daher aus dem Kräftegleichgewicht aus den auf ein Einzelpartikel wirkenden 
Kräften. 

 

Abbildung 23: Krafteinwirkung auf ein Einzelpartikel 

 

(Gewichtskraft) – (Auftriebskraft) – (Widerstandskraft) = (Beschleunigungskraft) 

 

Am Punkt der Schwebegeschwindigkeit gilt: (Beschleunigungskraft) = 0 

 

Daraus folgt die Beziehung zur Berechnung der Schwebegeschwindigkeit: 

 

Der Widerstandsbeiwert Cw ist dabei als eine Funktion der bereits angeführten Reynoldszahl definiert 
und wird je nach Strömungszustand mit unterschiedlichen Annäherungsformeln aus dieser berechnet.    

 

(13) 

(14) 

(15) 
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PPaarrttiikkeellkkllaassssiiffiizziieerruunngg  nnaacchh  GGeellddaarrtt  

Nicht alle Partikelschüttungen sind gleichermaßen zur Ausbildung von Wirbelschichten geeignet. Eine 
Einteilung der Schüttgüter in Partikelklassen unterschiedlicher Fluidisierbarkeit wurde von Geldart 
durchgeführt. Er teilt die Partikelkollektive dabei, in Abhängigkeit der Partikelgröße und der 
Dichtedifferenz zwischen Partikeln und Fluid, in Klassen ein. Für jede Klasse sind dabei die zwischen den 
Partikeln wirkenden Kräften charakteristisch. 

 

Abbildung 24: Wirkende Kräfte in Abhängigkeit ihrer Partikelklasse nach Geldart [16] 

 

In Abbildung 24 sind die für die Partikelklassen A-D wirkenden Kräfte auf die Partikel eingezeichnet. 
Dabei entspricht die Strichstärke der Pfeile in etwa dem Einfluss der jeweiligen Kräfte.  

 

Klasse C 

Für Partikel der Geldart-Klasse C ist die Dominanz der zwischen ihnen wirkenden kohäsiven Kräfte von 
Bedeutung. Dies lässt sich mit der geringen Partikelgröße dieser Klasse begründen. Partikel der  
Klasse C finden keine Anwendung in Wirbelschichtsystemen, da sie zur Bildung von Pfropfen oder 
Kanälen neigen. Als Beispiel kann hier gemahlener Kaffee genannt werden. 

 

Klasse A 

Im Vergleich zu Partikeln der Klasse C sind die wirkenden kohäsiven Kräfte, im Verhältnis zum 
Partikelgewicht, aufgrund der größeren Partikel geringer. Für Partikel der Klasse A ist die beim 
Überschreiten des Lockerungspunktes auftretende homogene Expansion des Bettes, bevor es zur 
Ausbildung einer blasenbildenden Wirbelschicht kommt, kennzeichnend. Sie sind ebenso für den 
Einsatz in Anlagen mit pneumatischem Transport geeignet, weshalb beispielsweise Katalysatoren in 
Cracking-Anlagen oft dieser Gruppe angehören.  
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Klasse B 

Die kohäsiven Kräfte sind in dieser Gruppe bereits vernachlässigbar und es bildet sich direkt nach 
Überschreiten des Lockerungspunktes eine blasenbildende Wirbelschicht aus. Partikelkollektive der 
Klasse B haben die größte Bedeutung in der Wirbelschicht. Ein typischer Vertreter dieser Klasse ist, der 
oft in Verbrennungsreaktoren eingesetzte, Quarzsand mit einer durchschnittlichen Partikelgröße von 
250 m. Als weitere Vertreter dieser wichtigen Gruppe können Samen von Mohn oder Quinoa genannt 
werden.  

 

Klasse D 

Dieser Gruppe gehören große oder dichte Partikel an. Die Wirbelschichten sind oft als Sprudelschichten 
ausgeführt und sind beispielsweise im Bereich der Lebensmittelindustrie zu finden. Als Beispiel können 
hier Kaffeebohnen genannt werden. 

 

Abbildung 25 zeigt ein Diagramm, mit dessen Hilfe bei bekannter Korngröße und Dichtedifferenz 
zwischen Partikel und fluidem Medium, die zugehörige Geldart-Klasse ermittelt werden kann.  

 

Abbildung 25: Einteilung in Geldart-Klassen in Abhängigkeit von Dichtedifferenz und Partikelgröße [16] 
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22..55 BBiioommaassssee  uunndd  HHeerrsstteelllluunngg  vvoonn  PPyyrroollyysseeöölleenn    

Da im Zuge dieser Diplomarbeit Pyrolyseöle aus Biomasse als Co-Feed in einer FCC-Anlage verwendet 
wurden, soll in diesem Kapitel das Thema Biomasse und Pyrolyse behandelt werden. Weiters wird auf 
mögliche Behandlungsverfahren eingegangen, die den Einsatz von Pyrolyseölen in FCC-Anlagen 
vereinfachen sollen.  

 
WWaass  iisstt  BBiioommaassssee??  

Unter dem Begriff „Biomasse“ sammeln sich sämtliche auf der Erde vorkommende Stoffe organischer 
Natur. Dies umfasst neben der gesamten lebenden Tier- und Pflanzenwelt auch deren Rückstände wie 
Exkremente und ebenso die abgestorbene Phyto- und Zoomasse. Die Abgrenzung zu fossilen Stoffen 
wird dabei beim Torf gezogen, der ein Sekundärprodukt der Verrottung darstellt [17]. 

In weiterem Sinne kann Biomasse ebenso als gespeicherte Sonnenenergie verstanden werden, die 
durch die Pflanzenwelt über Photosynthese in organische Materie umgewandelt wird.  

 

NNuuttzzuunngg  vvoonn  BBiioommaassssee  

Abbildung 26 bietet einen guten Überblick über den Ursprung von heute technisch verwerteter 
Biomasse, verschiedenen Prozessen zur Umwandlung in Produkte und deren Nutzung.  

 

Abbildung 26: Nutzung von Biomasse [18] 
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In Abbildung 26 nicht angeführt ist die in dieser Diplomarbeit durchgeführte Methode des Einsatzes in 
bestehender Raffinerieinfrastruktur im Sinne einer FCC-Anlage, wobei das Pyrolyseöl als Co-Feed mit 
einem Anteil von bis zu 10 m% beigemischt wurde. Dies ermöglicht neben den angeführten Methoden 
der Umwandlung in thermische und elektrische Energie auch die stoffliche Nutzung im Zuge einer 
Umwandlung zu kurzkettigen Kohlenwasserstoffen durch Crackprozesse und den Einsatz dieser 
Produkte als Ausgangsstoffe in der Petrochemie.  

 

CChheemmiisscchhee  ZZuussaammmmeennsseettzzuunngg  

Im Wesentlichen setzt sich feste Biomasse aus den drei Biopolymeren Cellulose, Hemicellulose und 
Lignin zusammen. Weitere Bestandteile können Extraktstoffe wie Fette und Harze, Asche, und bei 
jährlich erntbaren Pflanzen auch Proteine sein.  

Cellulose ist dabei der in der Natur am weitest verbreitete Stoff und besteht aus, zu unverzweigten 
Polysacchariden, β-1-4 verknüpften Glucosebausteinen. Der Polymerisationsgrad kann dabei bei 
gewissen Baumarten bis zu 13000 erreichen [17]. 

Hemicellulosen sind, im Gegensatz zu Cellulose, verzweigte Polysaccharide, die sich aus verschiedenen 
Monomerbausteinen zusammensetzen. 

Lignin ist ein dreidimensional verknüpftes aromatisches Polymer. Es ist der eigentliche Füllstoff von 
Lignocellulosematerialien.  

 

 

Abbildung 27: Aufbau von Cellulose [17] 

 

Auf die elementare Ebene heruntergebrochen kann bei der Zusammensetzung von Biomasse zwischen 
Hauptbestandteilen und Spurenelemente unterschieden werden. Den größten Anteil haben, wie der 
Aufbau von Cellulose vermuten lässt, Kohlenstoff C, Sauerstoff O und Wasserstoff H. Daneben kommen 
noch die 6 Hauptnährstoffe Stickstoff, Kalium, Phosphor, Kalzium, Magnesium und Schwefel vermehrt 
vor [17]. 
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TThheerrmmoocchheemmiisscchhee  UUmmwwaannddlluunnggssvveerrffaahhrreenn  

Die Pyrolyse von Biomasse ist wie die Vergasung und die Verbrennung ein thermochemischer 
Umwandlungsprozess. Der Unterschied zwischen den einzelnen Prozessen liegt dabei in der bei der 
Reaktion bereitgestellten Sauerstoffmenge. Ist dieser bei Verbrennungsreaktionen überstöchiometrisch 
vorhanden (λ > 1), wird die Pyrolyse unter Ausschluss von Sauerstoff (λ = 0) durchgeführt. 
Vergasungsprozesse arbeiten im unterstöchiometrischen Bereich (0 < λ < 1). Aufgrund des 
Sauerstoffgehalts der Biomasse kann es jedoch auch bei der Pyrolyse zu Oxidationsreaktionen kommen. 

Auch die Ziele der Prozesse sind unterschiedlich. Verbrennungsreaktionen werden üblicherweise zur 
direkten Gewinnung von Nutzenergie eingesetzt. Ziel von Vergasung und Pyrolyse ist die Erzeugung von 
Sekundärenergieträgern. Diese sollen bei der Vergasung in gasförmigen Zustand vorliegen, bei der 
Pyrolyse ist eine möglichst hohe Ausbeute an festen oder flüssigen Produkten erwünscht.  

 

PPyyrroollyysseevveerrffaahhrreenn  

In diesem Kapitel soll ein Überblick über Pyrolyseverfahren, speziell Verfahren zur Erzeugung von 
Pyrolyseölen, gegeben werden. Das von uns im Zuge der Versuche verwendete Pyrolyseöl (PO) wurde 
mittels Fast-Pyrolisis in einem Konusreaktor mit ablativer Wirkung erzeugt.  

Prinzipiell kann zwischen 2 Prozessen der Pyrolyse unterschieden werden. Dies ist zum einen das etwas 
ältere Verfahren der Druckverflüssigung und zum anderen das modernere Verfahren der  
Fast-Pyrolisis.  

 

DDrruucckkvveerrffllüüssssiigguunngg 

Bei der Druckverflüssigung werden die langkettigen organischen Moleküle der Biomasse unter hohem 
Wasserstoffdruck und dem Vorhandensein eines Katalysators thermisch gespalten. Dabei wird der 
katalytisch aktivierte Wasserstoff dazu genutzt, die bei der Spaltung entstehenden Radikale zu sättigen. 
Dadurch werden Rekombinationsreaktionen verhindert und Deoxygenierungsreaktionen, die ein 
unpolareres und sauerstoffärmeres Öl liefern, gefördert. Nachteilig ist die Bildung von Wasser und dem 
dadurch erhöhten Wasserstoffverbrauch, der einen großen Einfluss auf die Wirtschaftlichkeit des 
Prozesses hat.  

Bei der Druckverflüssigung kann die eingesetzte Biomasse mit einem Lösungsmittel, sogenanntem 
Anmaischöl, vermischt werden. Wird ein Anmaischöl eingesetzt, so wird der Prozess Hydropyrolyse 
genannt. Prozesse ohne Lösemittel fallen unter den Begriff des Hydrocracking. 

  

FFaasstt--PPyyrroolliissiiss  

Charakteristisch für die Fast-Pyrolisis sind die im Vergleich zur Druckverflüssigung hohen Aufheizraten 
der Biomasse im Bereich von bis zu 1000 °C/s. Die Prozesstemperaturen liegen im Bereich von  
450 °C - 500 °C. Durch die hohen Aufheizraten werden Verweilzeiten der Partikel von unter einer 
Sekunde erreicht.  
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Um diese Anforderungen zu erfüllen, werden spezielle Reaktoren mit sehr guter Wärmeübertragung 
benötigt. Prinzipiell gibt es unterschiedliche Ausführungen von Reaktoren zur Fast-Pyrolisis. Das 
Wärmeträgermedium ist dabei meistens Sand. Neben dem eigentlichen Reaktor besteht die Anlage 
meist aus: 

• Anlagenteil zur Aufbereitung der Biomasse (Zerkleinern, Trocknen) 
• Anlagenteil zur Ölabscheidung nach dem Reaktor 

• Anagenteil zur Koksabscheidung und -verbrennung und Bereitstellung der Prozessenergie 

Im Folgenden soll kurz auf die unterschiedlichen Reaktortypen eingegangen werden.  

 

Reaktoren mit stationärer Wirbelschicht 

Die getrocknete und zerkleinerte Biomasse wird in die stationäre Wirbelschicht eingebracht, wo sie 
unter Ausschluss von Sauerstoff thermisch zersetzt wird. Das entstehende Produktgas wird am Kopf des 
Wirbelschichtreaktors gemeinsam mit mitgerissenen Kokspartikeln und Sand abgezogen. Von diesen 
Partikeln wird das Gas in einem folgenden Multizyklonsystem getrennt. Das heiße Gas wird zur 
Gewinnung des Pyrolyseöls in einem Strahlwäscher oder einem Quenchsystem rasch abgekühlt. Das 
abgeschiedene Öl wird abgezogen, der abgekühlte Gasstrom erneut von Partikeln in einem 
Elektroentstauber gereinigt, bevor er zum Teil erneut als Fluidisierungsgas eingesetzt wird. Die für den 
endothermen Prozess benötigte Wärme wird über das Verbrennen des anfallenden Kokses 
bereitgestellt. Damit wird auch das Fluidisierungsgas vor einem erneuten Einsatz erhitzt. Ölausbeuten 
von bis zu 75%, bezogen auf die trockene Einsatzmasse, sind mit diesem Reaktortyp möglich [17]. 

Reaktoren mit zirkulierender Wirbelschicht 

Hier werden die auf 1-3mm zerkleinerten Biomassepartikel in die zirkulierende Wirbelschicht 
eingebracht. Zirkulierende Wirbelschichten weisen sehr hohe Aufheizraten und, ähnlich wie beim  
FCC-Prozess, kurze Verweilzeiten der Partikel im Reaktor auf, weshalb das Verfahren auch Rapid-
Thermal-Processing (RTP) genannt wird. In einem Zyklonsystem wird das Gas von Sand und Koks befreit, 
wobei im ersten Zyklon eine generelle Abtrennung von Partikeln und im zweiten Zyklon die Abtrennung 
des Koks vom Sand stattfindet. Der Koks wird wieder zur Erzeugung der benötigten Prozesswärme 
verbrannt, die über Aufheizen des zirkulierenden Bettmaterials in den Reaktor eingebracht wird. Die 
Gewinnung des flüssigen Pyrolyseöls beruht auf dem bereits bei der stationären Wirbelschicht 
erläuterten Prinzip. 
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Reaktoren mit ablativer Wirkung 

Unter ablativer Wirkung wird im Bereich der Pyrolyse das Zersetzen von Biomasse bei Kontakt mit einer 
heißen Oberfläche verstanden. Dabei kann der Effekt der Ablation durch Anpressen der Partikel an die 
Oberfläche weiter verstärkt werden. Die Partikelgröße spielt bei diesem Prozess aufgrund der 
schlechten Wärmeleitung im Material keine Rolle. 

Bei der Ausführung der Reaktoren kann zwischen Reaktoren mit einer Scheibe und Reaktoren mit Konus 
unterschieden werden. Bei den Reaktoren mit Scheibe wird eine heiße, vertikal stehende, rotierende 
Scheibe mit den Biomassepartikeln in Kontakt gebracht. Diese werden dabei über eine hydraulische 
Presse an die rotierende Scheibe gedrückt. Es bildet sich zunächst ein Flüssigkeitsfilm zwischen Scheibe 
und Partikel aus, der aber aufgrund der hohen Temperaturen schnell verdampft. 

Konusreaktoren, wie beispielhaft in Abbildung 28 abgebildet, bestehen aus einem inneren, rotierenden, 
beheizten Konus, der von einem äußeren, statischen Konus umgeben ist.  

 

Abbildung 28: Aufbau eines Konusreaktors [17] 

 

Die Biomasse wird dabei gemeinsam mit heißem Sand über ein Rohr am unteren Ende des inneren 
Konus eingebracht. Über die wirkenden Zentrifugalkräfte werden die Biomassepartikel an die 
Konuswand beschleunigt und kriechen diese nach oben. Beim Kontakt wird die Biomasse dabei 
thermisch zersetzt, der verbleibende Koks und Sand verlassen den Konus am oberen Rand.  
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Wie auch schon bei den bisher beschriebenen Reaktortypen wird das Produktgas abgezogen, von 
Partikeln gereinigt und zur Gewinnung des Öls einem Kühlsystem zugeführt. Der gebildete Koks wird 
wiederum verbrannt und dient der Bereitstellung eines Teiles der benötigten Prozessenergie. Ein 
Fließbild einer Anlage mit Konusreaktor ist in Abbildung 29 dargestellt. 

 

 

Abbildung 29: Fließbild einer Anlage mit Konusreaktor [17] 

 

Weitere Ausführungsmöglichkeiten wären Reaktoren mit horizontalem Zylinder, mit Vakuum oder mit 
Doppelschnecke. Diese sollen der Vollständigkeit halber lediglich erwähnt werden.  

  

PPrroodduukkttee  

Bei der pyrolytischen Spaltung von Biomasse entstehen im Wesentlichen organische Verbindungen und 
Wasser. Bei den organischen Verbindungen handelt es sich um festen Koks, flüssiges Pyrolyseöl, welches 
das eigentliche Zielprodukt des Prozesses darstellt, sowie Prozessgas (CH4, CO, CO2). Koks und 
Prozessgas werden in der Regel im Prozess selbst zur Bereitstellung von Prozesswärme verbrannt.  

Pyrolyseöl besteht aus einer Vielzahl meist sauerstoffhaltiger Verbindungen und liegt aufgrund der 
ebenfalls enthaltenen organischen Säuren im sauren pH-Bereich. Dies ist beim Einsatz in technischen 
Anlagen jedenfalls zu berücksichtigen. Neben den bereits erwähnten organischen Säuren und Wasser, 
besteht Pyrolyseöl aus einer Mischung von Alkoholen, Furanen, Aldehyden, Phenolen sowie 
Oligomeren. 

Der Wassergehalt von Pyrolyseölen kann im Falle von Fast-Pyrolisis bis zu 38 % betragen. Je höher der 
Wassergehalt, desto geringer der Heizwert des Öls. Ebenso erwähnenswert ist die Tatsache, dass 
Pyrolyseöle oft nicht mit anderen Kohlenwasserstoffen mischbar sind, was im Zuge unserer Versuche 
zu Problemen bei der Mischung des Feeds führte.  
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AAuuffbbeerreeiittuunngg  

Zur Verbesserung der Eigenschaften der gewonnenen Pyrolyseöle können physikalische und chemische 
Methoden angewandt werden.  

Zu den physikalischen Methoden gehören das Entfernen von Partikeln, welches im besten Fall direkt 
über ein Zyklonsystem aus dem Pyrolysegas erfolgt, und das Einstellen einer gewünschten Viskosität. 
Eine Senkung dieser kann beispielsweise durch das Beimischen von Alkohol oder Wasser erzielt werden. 

Die chemischen Methoden beschränken sich weitgehend auf hydrierende Verfahren, die eine Erhöhung 
des H/C-Verhältnisses und ein Entfernen des Sauerstoffs bewirken. Im Zuge unserer Versuche wurden 
reines Pyrolyseöl (PO), stabilisiertes Pyrolyseöl (SPO) und stabilisiertes und deoxygeniertes Pyrolyseöl 
(SDPO) verwendet. Die Verfahren zur Stabilisierung und Deoxygenierung sollen deshalb kurz erläutert 
werden.   

Stabilisieren 

Beim Stabilisieren bzw. Hydrieren werden unter Einsatz von Wasserstoff und einem Katalysator reaktive 
Doppelbindungen abgesättigt. Die Prozessbedingungen betragen dabei etwa 40 – 80 °C bei 1-5 bar 
Wasserstoffdruck.  Ziel ist eine Erhöhung der Lagerstabilität. Unbehandelte Öle neigen zu 
Kondensationsreaktionen, die zu einer Erhöhung der Viskosität führen.  

Deoxygenieren  

Deoxygenieren bzw. Hydrocracken ist die hydrierende Spaltung von Pyrolyseöl. Dabei werden die 
langkettigen organischen Moleküle gespalten und die entstehenden Radikale durch Wasserstoff 
abgesättigt. Neben den Spaltungsreaktionen kommt es auch zur Entfernung von Sauerstoff unter 
Bildung von Prozesswasser. Problematisch ist der hohe Verbrauch von Wasserstoff, der die 
Wirtschaftlichkeit des Prozesses stark negativ beeinflusst.  

 

Abbildung 30 gibt einen Überblick über die heutige Nutzung von Pyrolyseöl.  

  

 

Abbildung 30: Herkömmliche Nutzung von Bioöl (Pyrolyseöl) 
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33 VVeerrssuucchhssaannllaaggee  uunndd  AAnnaallyyttiikk  
In diesem Kapitel werden die im Zuge dieser Diplomarbeit verwendete FCC-Pilotanlage und die zur 
Analyse von Feed und Produkt verwendeten Apparaturen vorgestellt.  

33..11 FFCCCC--PPiilloottaannllaaggee  

Bei der in Abbildung 31 schematisch dargestellten Pilotanlage handelt es sich um eine FCC-Anlage mit 
intern zirkulierender Wirbelschicht im Technikumsmaßstab. Die ursprüngliche Idee und Auslegung einer 
FCC-Pilotanlage an der Technischen Universität Wien stammt von Reichhold [19]. Die heute im 
Technikum verwendete Anlage ist dabei eine von Bielansky [20] verbesserte Version mit größerem 
Regenerator und Katalysatorkühlung. 

 

 

Abbildung 31: Schema der FCC-Pilotanlage 
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Eine Besonderheit der Technikumsanlage stellen die bereits erwähnte intern zirkulierende 
Wirbelschicht, sowie die Möglichkeit zur elektrischen Beheizung dar. Beides ist in Großanlagen nicht zu 
finden. Vorteil einer intern zirkulierenden Wirbelschicht ist, die dadurch ermöglichte, kompakte 
Bauweise. Mit dieser kompakten Bauweise einher geht jedoch eine starke Wärmekopplung der 
einzelnen Anlagenteile wie Regenerator und Riser. Um die entstehende Wärme durch den Koksabbrand 
von der Temperatur im Riser etwas zu entkoppeln, wurde bei der Weiterentwicklung der Anlage auf 
eine Regeneratorkühlung gesetzt. Es besteht die Möglichkeit der Kühlung durch Luft oder Wasser 
mittels der in den unteren Bereich des Regenerators eingebrachten Kühlschlangen. Weiters befindet 
sich im Bereich der Kühlschlangen eine Kühlerfluidisierung, mit welcher ebenfalls Einfluss auf die 
Kühlung genommen werden kann. Durch Zu- und Wegschalten von einer der drei Kühlschlangen sowie 
der Regelung vom Luftstrom durch die Kühlschlangen und der Kühlerfluidisierung kann die Temperatur 
im Riser indirekt geregelt werden. Die elektrische Beheizung ermöglicht eine gewisse Flexibilität, 
wodurch in einem Temperaturbereich von 400 - 600 °C gecrackt werden kann.  

In Tabelle 4 sind die technischen Kenndaten der Anlage zusammengefasst. 

 

Tabelle 4: Anlagenkenndaten FCC-Pilotanlage 

HHööhhee  2900 mm 
RRiisseerrdduurrcchhmmeesssseerr  21,5 mm 
RRiisseerrhhööhhee  2505 mm 
RRiisseerrvveerrwweeiillzzeeiitt  ca. 1,1 s 
RReeggeenneerraattoorrdduurrcchhmmeesssseerr  330 mm 
KKaattaallyyssaattoorrmmaassssee  50-70 kg 
FFeeeeddrraattee  2 - 12 kg/h 
CC//OO  VVeerrhhäällttnniiss  10 - 60 - 
RRiisseerrtteemmppeerraattuurr  400 – 600 °C 
RReeggeenneerraattoorrtteemmppeerraattuurr  550 – 800 °C 
BBeettrriieebbssddrruucckk  atmosphärisch bar 

 

 

Abbildung 32 zeigt ein vereinfachtes Blockschaltbild der Anlage. Die einzelnen Ströme von Energie, 
Katalysator, Prozessgasen sowie Edukt und Produkt sind darin dargestellt. 

Im Folgenden soll detaillierter auf die Bereiche Feedzufuhr und -erwärmung, Riser, Regenerator und die 
Probenahmeeinrichtung eingegangen werden. 
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Abbildung 32: Vereinfachtes Blockschaltbild der FCC-Pilotanlage 

 

FFeeeeddzzuuffuuhhrr  uunndd  --eerrwwäärrmmuunngg  

In Abbildung 33 ist der Aufbau der Feedzufuhr von Vorlagegefäß bis Röhrenofen schematisch 
dargestellt. Der strichliert begrenzte Bereich markiert dabei den Zusatzfeedstrang, der bei Versuchen 
mit einem nicht mischbaren Feed zur separaten Förderung der Feedanteile dient. 

 

 

Abbildung 33: Prinzipskizze Feedzufuhr  

Energie 

Katalysator 

Fluid 
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Prinzipiell werden die Versuche, sofern möglich, mit einem Feedstrang gefahren. Der Feed wird dabei 
in einem Vorlagegefäß unter kontinuierlichem Rühren auf etwa 80°C erwärmt und über eine 
Zahnradpumpe in den Röhrenofen gefördert. Die Feedleitung zum Röhrenofen ist mit einer elektrischen 
Heizung ausgestattet, um ein Verstopfen der Leitung durch, bei unter niedrigen Temperaturen, 
hochviskosen Stoffen zu vermeiden. Die in Abbildung 33 ersichtlichen Auffangbehältnisse werden beim 
An- und Abfahren der Anlage zur Spülung der Leitungen mit Pflanzenöl benötigt. Dies soll einer 
Verstopfung der Leitungen durch Feedreste bei Anlagenstillstand entgegenwirken.  

Handelt es sich beim Feed beispielsweise um ein Stoffgemisch aus Kohlenwasserstoffen und Pyrolyseöl, 
so ist ein Fördern mit 2 Feedsträngen aufgrund der bereits im Kapitel Pyrolyse erwähnten schlechten 
Mischbarkeit dieser Stoffe notwendig. Das Einstellen der gewünschten Feedzusammensetzung erfolgt 
dabei über die Regelung der beiden Massenströme, welche über die Steuerung der Zahnradpumpen 
erfolgt. Diese Steuerung erwies sich als schwierig, da beide Pumpen in einen gemeinsamen Feedstrang 
fördern und deshalb eine Erhöhung eines Massenstromes durch die Erhöhung der Pumpenleistung, eine 
Erniedrigung des anderen Massenstroms bewirkte.  

Die in der Skizze eingezeichnete Stickstoff-Stützfluidisierung spielt vor allem beim An- und Abfahren der 
Anlage eine wichtige Rolle. Im Röhrenofen wird der Feed vor dem Eintritt in den Riser auf etwa 350°C 
erwärmt. Die Obergrenze der Erwärmung im Röhrenofen stellt dabei das Auftreten von thermischen 
Crackvorgängen dar. Diese sind in jedem Fall zu vermeiden.  

 

RReeaakkttoorr    

Der eigentliche Reaktor der Anlage ist ein knapp 2,9m langes Rohr mit einem Durchmesser von 2,15cm, 
auch Riser genannt. Am unteren Eintritt des Risers kommt der im Röhrenofen vorgewärmte Feed mit 
heißem regeneriertem Katalysator aus dem Regenerator in Kontakt, wodurch der Feed schlagartig 
verdampft und durch den Riser nach oben beschleunigt wird. Die Katalysatorpartikel werden 
mitgerissen und mittels pneumatischem Transport im Riser nach oben gefördert. Am Weg nach oben 
finden im, je nach Versuch zwischen 400 - 600 °C heißen, Riser die bereits beschriebenen Crackprozesse 
statt, wobei sich am Katalysator Koks anlagert. Die Verweilzeit im Riser beträgt dabei lediglich knapp 
eine Sekunde. Über dem Riseraustritt im Kopf der Anlage befindet sich ein Partikelabscheide, der zur 
Abscheidung der Katalysatorpartikel vom Produktgas führt. Das Produktgas gelangt über eine elektrisch 
beheizte Produktgasleitung entweder direkt zu Fackel, oder wird während der Produktgasabsaugung 
über die Probenahmeeinrichtung geleitet. Der abgeschiedene Katalysator gelangt über den Siphon in 
den Regenerator. Die Funktion des Siphons ist zum einen das Strippen von restlichen, vom Katalysator 
lösbaren Produktmolekülen, sowie zum anderen das Sicherstellen einer Gassperre zwischen 
Regeneratorbereich (mit Luft fluidisiert) und Riser (mit Stickstoff und Feed/Produkt fluidisiert). 
Zusätzlich wird der Siphon zur Bestimmung der Katalysatorumlaufrate verwendet.  
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RReeggeenneerraattoorr  

Die Aufgabe des Regenerators ist es, den an den Katalysatorpartikeln angelagerten Koks abzubrennen. 
Die dadurch entstehende Prozesswärme wird später im Riser für die endothermen Crackreaktionen 
benötigt. Durch den Koksabbrand werden zudem die belegten sauren Zentren des Katalysators wieder 
freigelegt, wodurch dieser für einen erneuten Zyklus aktiviert wird. Der Regenerator ist dabei als 
blasenbildende Wirbelschicht ausgeführt und wird mit Luft fluidisiert. Der in der Luft vorhanden 
Sauerstoff wird dabei zum Abrennen des Koks verwendet. Das Abgas wird im Kopf der Anlage abgezogen 
und sein Sauerstoff-, CO- und CO2-Gehalt kontinuierlich überwacht. Eine ausreichend hohe 
Sauerstoffrestkonzentration, sowie das Fehlen von CO im Abgas, sind dabei gute Anzeichen für einen 
vollständigen Koksabbrand. Die Prozesstemperatur im Regenerator beträgt in etwa 610 °C. 

Der regenerierte Katalysator wandert den Regenerator nach unten, bis er am Boden wieder in den Riser 
eingezogen wird und einen erneuten Zyklus durchläuft. Am Boden befindet sich ebenso die 
Bodenfluidisierung, die wie der Siphon mit Stickstoff fluidisiert wird und auch als Gassperre dient.  

 

PPrroobbeennaahhmmeeeeiinnrriicchhttuunngg  

 

 

Abbildung 34: Schematischer Aufbau der Probenahmeapparatur [21] 
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Die Probenahmeeinrichtung, in Abbildung 34 schematisch dargestellt, setzt sich im Wesentlichen aus 
einem Teil zur Kondensation von langkettigen Kohlenwasserstoffen, bestehend aus Wasserkühler, 
Ethanolkühler und Glasfritte, sowie einem Teil zur Entnahme einer Gasprobe und zur Bestimmung der 
Gasmenge zusammen. Zur Probenahme wird die Quetschklemme auf der Produktgasleitung entfernt 
und Produktgas mittels einer Membranpumpe abgezogen. Das heiße Gas strömt dabei zunächst durch 
zwei Wasserkühler, wo erste flüssige Produkte kondensieren und abgeschieden werden. Nach den 
Wasserkühlern strömt das Gas durch einen mittels Ethanol auf -20 °C temperierten Kühler, wo weitere 
Kohlenwasserstoffe auskondensieren. Das Ethanol wird dabei mit Hilfe eines Kryostaten auf der 
gewünschten Temperatur gehalten. Nach Wasser- und Ethanolkühler folgt ein weiterer Kühler mit 
integrierter Glasfritte zur Entfernung restlicher flüssiger Bestandteile. Sollten nach der Glasfritte immer 
noch Tröpfchen im Gasstrom vorhanden sein, werden diese mittels Polizeifilter entfernt, um die 
nachfolgende Membranpumpe zu schützen. Das Gas strömt nach der Membranpumpe durch ein 
entnehmbares Gassammelrohr und eine Gasuhr, bevor es entweder der Fackel oder den 
Gasmessgeräten zur Messung von Sauerstoff, Kohlendioxid und Kohlenmonoxid zugeführt wird. Die 
Gasuhr dient zur Bestimmung der Gesamtmenge an abgesaugtem gasförmigem Produkt. Die im 
Gassammelrohr entnommene Probe wird zur weiteren Analyse der Gaszusammensetzung einem 
Gaschromatographen zugeführt.  

 

33..22 AAnnllaaggeennbbeettrriieebb  

VVeerrssuucchhssdduurrcchhffüühhrruunngg  

Das Durchführen eines Versuches an der Technikumsanlage umfasst im Wesentlichen zwei Schritte: die 
Versuchsvorbereitung und den eigentlichen Versuch. Um ein sicheres Arbeiten an der Anlage zu 
gewährleisten, sind sämtliche Schritte stets nach der bestehenden Betriebsanleitung der Anlage 
durchzuführen. Diese umfasst ebenfalls die zu ergreifenden Maßnahmen im Falle eines Notfalles.  

Im Zuge der Versuchsvorbereitung wird sichergestellt, dass alle für den Versuch benötigten Stoffe wie 
Feed und Stickstoff in ausreichender Menge vorhanden sind. Weiters werden die zur Probenahme 
benötigten Gassammelrohre und Probengläser vorbereitet und beschriftet, sowie die Anlage von 
etwaigen Verunreinigungen des letzten Versuchs befreit.  

Am Versuchstag selbst muss die Anlage zuerst auf Temperatur gebracht werden. Ein Einschalten der 
elektrischen Heizungen ist dabei per Fernwartung via App möglich. Der Aufheizvorgang selbst ist träge 
und nimmt in etwa vier Stunden in Anspruch. Neben der Anlage selbst muss auch der Feed zur Senkung 
der Viskosität erwärmt werden. Die Aktivierung der Heizschalen und Rührer von Vorlagefass und 
Vorlagegefäß ist manuell vor Ort vorzunehmen. Weiters müssen der Kryostat zur Ethanolkühlung und 
die Gasmessgeräte vom Typ Rosemount NGA2000 eingeschalten werden. Letztere sind in regelmäßigen 
Intervallen auch zu kalibrieren.  

Sobald alle Anlagenteile sowie der Feed auf Temperatur und die benötigten Messgeräte bereit sind, 
kann mit dem Versuch begonnen werden. Dieser kann in das Anfahren der Anlagen, den 
Standardbetrieb mit Produktabsaugungen und das Abschalten der Anlage unterteilt werden. Das 
Anfahren der Anlage, zu dem auch bereits das Aufheizen der Anlage zählt, umfasst alle Schritte hin zu 
einem konstanten Anlagenbetrieb. Dazu zählen: 

• Inbetriebnahme der Fackel zum Abbrennen der Produktgase 
• Umstellen der Fluidisierungen von Riser, Boden und Siphon auf Stickstoff 
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• Inbetriebnahme der Wasserkühler (Ethanolkühler bereits in Betrieb) 
• Spülen der Produktgasleitung mit Stickstoff 
• Sicherheitsvorkehrungen 

o Anbringen von 2 Gaswarngeräten 
o Kontrolle der Funktion des Abzuges 
o Kontrolle des Füllstandes der Stickstoffflasche 

• Beginn der Feedzufuhr in die Anlage. Dabei langsames Erhöhen der Feedrate bei gleichzeitigem 
Reduzieren der Riserfluidisierung (auf 0,1 Nl/h senken) 

• Nach Erreichen der gewünschten Feedrate, Risertemperatur auf gewünschten Wert regeln und 
in Standardbetrieb übergehen. Dabei regelmäßig die Abgaswerte kontrollieren.  

Im Standardbetrieb sollen Feedzufuhr und Risertemperatur auf einem konstanten Wert gehalten 
werden. Zur Regelung der Feedzufuhr kann die Pumpenleistung gesteuert werden. Die Risertemperatur 
kann indirekt über die Regeneratorkühlung beeinflusst werden. Die Regelung der Temperatur ist dabei 
etwas träge und zeitverzögert. Sobald die Anlage konstant auf gewünschter Temperatur gehalten 
werden kann, wird mit der Probenahme begonnen. Pro Versuch sind 3 Probenahmen in Form von  
Produktgasabsaugungen geplant. Noch vor der Absaugung müssen der aktuelle Gasuhrstand und die 
Leermasse der Probeflasche notiert, sowie der korrekte Sitz eines frischen Gassammelrohres überprüft 
werden. Zur Produktgasabsaugung wird die Quetschklemme auf der Produktgasleitung bei 
gleichzeitiger Aktivierung der Membranpumpe gelöst, es beginnt ein der Absaugungsdauer 
entsprechender Countdown. Während der Absaugung soll die Temperaturschwankung im Riser 
möglichst geringgehalten werden. Als Grenzwert können grob  2 °C angegeben werden. Am Ende der 
Absaugung wird die Membranpumpe gestoppt, die Produktgasleitung mit der Quetschklemme 
verschlossen, die Ventile des Gassammelrohres geschlossen und dieses zur Gasprobenauswertung 
entnommen. Die in den Kühlern kondensierten flüssigen Produkte werden in die zuvor tarierte 
Probenflasche abgelassen, gewogen und bis zur Analyse gekühlt gelagert. Im Zuge unserer Versuche hat 
sich eine erste zusätzliche Absaugung ohne Probenahme zur Benetzung der Kühler bewährt. Diese 
bewirkte eine verbesserte Qualität der erstgenommenen Probe. Nach Entnahme des Gassammelrohres 
und dem Notieren des Gasuhrstandes nach der Absaugung, wird die Produktgasleitung erneut geöffnet, 
die Membranpumpe aktiviert und der Eingang der Gasmessgeräte auf Produktgas gestellt, um den CO, 
CO2 und Sauerstoffgehalt zu bestimmen. Nach dem Erreichen von konstanten Werten können diese 
Messung und die Produktgasabsaugung wieder beendet werden. Zur Bestimmung der 
Katalysatorumlaufrate wird als letzter Schritt eines Messpunktes noch die Fluidisierung des Siphons für 
einen definierten Zeitraum von 90 - 150 s auf null gestellt. Die zur Auswertung benötigten Daten werden 
dabei vom Lab-View Programm der Anlage aufgezeichnet.  

Zum Herunterfahren der Anlage nach Abschluss aller benötigten Messungen, wird zunächst die 
Feedzufuhr durch Ändern der Stellung der Kugelhähne unterbrochen und die Stützfluidisierung 
kontinuierlich auf den Ausgangswert erhöht. Sobald kein Produktgas mehr in der Flamme verbannt wird, 
kann die Produktgasleitung mit Stickstoff gespült werden. Zum Ausbrennen des sich in der Anlage 
befindenden Restkokses werden alle Fluidisierungen auf Pressluft umgestellt und die Heizungen von 
Röhrenofen, Regenerator und Freeboard auf 700 °C, sowie die Heizungen der Produktgasleitung auf 
500 °C gestellt. Heizungen für Feed, sowie die Wasserkühlung und der Kryostat werden abgeschaltet. 
Die Überwachung des Fortschrittes des sogenannten Ausbrennens der Anlage kann über die 
Gaszusammensetzung des Abgases erfolgen. Ist dies erfolgreich abgeschlossen, werden die Heizungen 
der Anlage abgedreht.  
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BBeessttiimmmmuunngg  PPrroozzeessssppaarraammeetteerr  

Bestimmung der Feedrate 

Zur Messung der Feedrate wird das Feed-Vorlagegefäß direkt vor und nach der Produktabsaugung 
gewogen. Die gewogene Differenz bezogen auf die Zeit, die zwischen den beiden Messwerten liegt, 
ergibt die Feedrate. Um sicherzustellen, dass sich die Feedrate auch während der Absaugung konstant 
verhält, werden auch dazwischenliegende Messpunkte aufgenommen und die Feedrate dieser kürzeren 
Zeitintervalle kontrolliert. Eine Änderung der Feedrate bei konstanter Pumpenleistung kann durch das 
teilweise Verkoken der Feedleitung verursacht werden.  

Bestimmung der Katalysatorumlaufrate 

Zur Bestimmung der Katalysatorumlaufrate wird die von Reichhold [19] entwickelte Methode der 
Abschaltung der Siphonfluidisierung genutzt. Dadurch gelangt der aus dem Riser kommende Katalysator 
nicht zurück in den Regenerator, sondern sammelt sich im Riserrückführrohr. Damit einher geht eine 
Absenkung des Wirbelbettes im Regenerator, welche sich über einen Druckabfall im Regenerator 
bemerkbar macht. Über die Tatsache der direkten Proportionalität des Druckerverlustes über eine 
Wirbelschicht und deren Masse, kann bei gemessenem p über eine definierte Zeit auf die 
Katalysatorumlaufrate rückgeschlossen werden.  ݉̇௞௔௧ ≈ ݐ߲݌∆߲ ∗ ோ௘௚݃ܣ  

Die Steigung der eingezeichneten Regressionsgeraden in Abbildung 35 entspricht dem Term ∆௣∆௧ . 

 

Abbildung 35: Druckabfall im Regenerator bei Abschaltung der Siphonfluidisierung [15] 

 

Bestimmung des C/O-Verhältnisses 

Das C/O Verhältnis ist ein wichtiger Parameter beim Betrieb von FCC-Anlagen. Er gibt Auskunft über das 
Verhältnis von Katalysator (C-Catalyst) zu Öl (O-Oil) im Reaktor, welches in weitere Folge auch Einfluss 
auf das erzielte Produktspektrum des Prozesses hat. Infolgedessen ist die Kenntnis des Verhältnisses 
auch wichtig bei der Beurteilung und dem Vergleich unterschiedlicher Versuche der FCC-Pilotanlage.  

(16) 
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Bei bekannter Feedrate ݉̇ி௘௘ௗ und bekannter Katalysatorumlaufrate ݉̇௞௔௧ kann das C/O-Verhältnis im 
Reaktor sehr einfach berechnet werden. Es gilt: 

ܱ/ܥ = ݉̇௞௔௧݉̇ி௘௘ௗ 

 

33..33 PPrroodduukkttaannaallyyssee  

Die Analyse der entstehenden Produkte kann grob in die Analyse fester, flüssiger und gasförmiger 
Produkte gegliedert werden, wobei eine scharfe Trennung zwischen den Analysemethoden nicht immer 
möglich ist. So werden etwa bei der Analyse der Gasprobe mittels Gaschromatograph die 
höhersiedenden Fraktionen (C5+) dem Benzinschnitt der flüssigen Analyse zugerechnet. Folgende zwei 
Abbildungen sollen einen Überblick über die Analyse entstehender Stoffe bieten.  

 

 

Abbildung 36: Schema - Analyse Koksbildung 

 

Abbildung 37: Schema - Analyse flüssiger und gasförmiger Produkte 

 

 

 

(17) 
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AAnnaallyyssee  ggaassfföörrmmiiggeerr  PPrroodduukkttee  

Zur Analyse der gasförmigen Produkte werden zwei Gasanalysatoren vom Typ Rosemount NGA2000, 
ein Gaschromatograph vom Typ Shimadzu GC17A sowie eine herkömmliche Gasuhr verwendet. Die 
Gasuhr dient dabei der Bestimmung der gesamten abgesaugten Gasmenge während einer 
Produktgasabsaugung. Dazu werden die Stände vor und nach der Absaugung notiert und die Differenz 
daraus errechnet.  

Die beiden Gasanalysatoren werden neben der kontinuierlichen on-line Überwachung der 
Regeneratorabgaswerte auch zur Bestimmung von CO, CO2 und O2 im Produktgas verwendet. Dazu wird 
der Eingang der Analysatoren nach jeder Produktgasabsaugung von Abgas auf Produktgas umgestellt 
und die sich nach gewisser Zeit einstellenden konstanten Werte notiert. Zur Messung der  
COx-Konzentrationen ist dabei ein nichtdisperser Infrarotdetektor verbaut, die Messung des 
Sauerstoffgehalts beruht auf dem Messprinzip mittels paramagnetischen Detektors.  

Zur Analyse der Zusammensetzung der mittels Gassammelrohr entnommenen Probe wird ein 
Gaschromatograph (GC) des Typs Shimadzu GC17A verwendet. Genaue technischen Daten zum GC sind 
in Tabelle 5 zu finden. Das Herzstück eines Gaschromatographen ist seine Trennsäule mit stationärer 
Phase. Durch diese Trennsäule wird die Probe mittels mobiler Phase, meist ein Inertgas, transportiert. 
Beim Transport durch die Trennsäule kommt es zu unterschiedlichen Wechselwirkungen der einzelnen 
Bestandteile der Probe mit der stationären Phase, wodurch jeder Bestandteil einer Probe eine für sich 
charakteristische Aufenthaltsdauer in der Trennsäule, die sogenannte Retentionszeit, besitzt. Am Ende 
der Trennsäule befindet sich ein je nach Probe unterschiedlich zu wählender Detektor, der die 
ankommenden Probenbestandteile detektiert und ihre Quantität misst. Gaschromatographen werden 
mittels Prüfgasen mit bekannter Zusammensetzung kalibriert, wodurch bei späteren Messungen die 
Peaks der Bestandteile einer Probe korrekt den jeweiligen Molekülgruppen zugeordnet werden können. 
In unserem konkreten Fall besteht die genommene Probe aus kurzkettigen Kohlenwasserstoffen und 
dem zur Fluidisierung verwendeten Stickstoff. Zur Analyse wird mittels Injektors eine 50L Probe in den 
GC eingespritzt. Die Kohlenwasserstoffe werden dabei unter Verwendung von Wasserstoff als Trägergas 
und einem Flammenionisationsdetektor gemessen, der Stickstoffanteil mit Helium als Trägergas und 
einem Wärmeleitfähigkeitsdetektor in einer zweiten Trennsäule bestimmt.    

 

Tabelle 5: Technische Daten Gaschromatograph zur Gasanalyse 

  KKoohhlleennwwaasssseerrssttooffffee  SSttiicckkssttooffff  
GGCC--TTyypp  Shimadzu GC17A 
IInnjjeekkttoorr  Splitless (50L) 
TTeemmppeerraattuurrpprrooggrraammmm  50°C auf 200°C in 30min 
TTrreennnnssääuullee  Varan CP-AL2O3/Na2SO4 CP CarboPLOT P7 
AAbbmmeessssuunnggeenn  50 m x 0,25 mm ID x 4 μm df 27,5 m x 0,53 mm ID x 25 μm df 
SSttaattiioonnäärree  PPhhaassee  100% Polydomethylsiloxan Carbon Porous Layer 
TTrrääggeerrggaass  ((mmoobbiillee  PPhhaassee))  Wasserstoff Helium 
DDeetteekkttoorr  Flammenionisationsdetektor Wärmeleitfähigkeitsdetekor 
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AAnnaallyyssee  ffllüüssssiiggeerr  PPrroodduukkttee  

Die Analyse der flüssigen Probe beginnt mit dem Auswiegen der Gesamtmenge und der visuellen 
Bestimmung des Probenvolumens direkt an der Versuchsanlage nach Probenahme. Danach wird die 
Probe bis zur Analyse mittels Simulierter Destillation (SimDest) gekühlt gelagert. Am Tag der Analyse 
wird die Probe zunächst mittels Scheidetrichter in wässrige und organische Phase getrennt. Über die 
wässrige Phase kann der Wassergehalt im Produkt errechnet werden. Die organische Phase wird weiter 
filtriert und es werden 3 Teilproben zur Analyse im Gaschromatographen gezogen. Bei der Analyse 
mittels simulierter Destillation wird eine Siedekurve der aufgegebenen 1,5L-Probe erstellt, aus der 
später die Anteile der Rückstands-, LCO- und Benzinfraktion ermittelt werden. 

Bei dem verwendeten Gaschromatographen handelt es sich, wie bei der Analyse der gasförmigen 
Produkte, um einen GC vom Typ Shimadzu GC17A. Die technischen Daten des Gerätes befinden sich in 
Tabelle 6. 

Tabelle 6: Technische Daten Gaschromatograph für SimDest 

  SSiimmDDeesstt  
GGCC--TTyypp  Shimadzu GC17A 
IInnjjeekkttoorr  Split 30:1; 1,5L bei 200°C 
TTeemmppeerraattuurrpprrooggrraammmm  Lineares Rampenprogramm; 35°C auf 350°C 
TTrreennnnssääuullee  Zebron ZB-1 
AAbbmmeessssuunnggeenn  30 m x 0,32 mm ID x 0,25 μm df 
SSttaattiioonnäärree  PPhhaassee  100% Polydomethylsiloxan 
TTrrääggeerrggaass  ((mmoobbiillee  PPhhaassee))  Wasserstoff 
DDeetteekkttoorr  Flammenionisationsdetektor 

 

Abbildung 38 zeigt beispielhaft die erhaltene Siedekurve eines Versuches mit 100% VGO, einem 
sogenannten BaseCase. Darin eingezeichnet sind die Grenze zwischen Benzin- und LCO-Fraktion bei 
215°C in blau, sowie die Grenze zwischen LCO- und Rückstandsfraktion bei 320°C in grün. Über die 
Werte der x-Achse können die prozentuellen Masseanteile der einzelnen Lumps abgelesen werden. Eine 
genauere Beschreibung der Auswertung via Lump-Modell erfolgt in einem eigenen Unterpunkt.  

 

Abbildung 38: Siedekurve eines Versuches mit VGO, ermittelt via SimDest 
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AAnnaallyyssee  ffeesstteerr  PPrroodduukkttee  

Die festen Produkte werden generell als Koks zusammengefasst. Überwiegend handelt es sich dabei um, 
durch Kondensationsreaktionen gebildete, polycyclische aromatische Kohlenwasserstoffe, die unter 
den im Reaktor herrschenden Bedingungen stabil sind. Der Reaktionsmechanismus dazu wurde bereits 
in Kapitel 0 behandelt. Eine direkte Messung des Koksanteils ist nicht möglich, da er im Zuge der 
Regeneration in der Anlage verbrannt wird. Über den Mechanismus der Verbrennungsrechnung und die 
durch Messung mit Gasanalysatoren bekannte Abgaszusammensetzung, kann jedoch auf den 
Koksgehalt rückgerechnet werden. Es handelt sich hierbei also um eine indirekte Bestimmung. Für 
weitere Details und den Rechenweg zur Koksbestimmung sei auf Reichold [19] verwiesen.  

 

AAuusswweerrttuunngg  vviiaa  LLuummpp  MMooddeellll  uunndd  KKoonnvveerrssiioonn  

Das Produktspektrum einer FCC-Anlage ist breit und beinhaltet viele verschiedene Stoffe. Zur 
übersichtlicheren Auswertung der Versuche werden die einzelnen Stoffe des Vielstoffgemisches 
definierten Klassen, sogenannten Lumps, zugeteilt. Diese unterscheiden sich durch definierte 
Siedebereiche. Abbildung 39 zeigt beispielhaft die in dieser Arbeit verwendete Einteilung. In der Regel 
unterscheiden sich die Grenzen der Siedeschnitte von Raffinerie zu Raffinerie, weshalb es keine genau 
definierten Klassen und Grenzen gibt.  

 

Abbildung 39: Mögliche Lump-Einteilung der Produkte 

Ein weiteres Maß zur Beschreibung eines FCC-Prozesses stellt die Konversion (TFY - Total Fuel Yield) dar. 
Dabei handelt es sich um das Verhältnis von erhaltenen Wertstoffen zur in der Anlage eingesetzten 
Feedmenge. Da in den meisten Raffinerien die im FCC-Prozess erhaltene LCO- und Rückstandsfraktion, 
aufgrund der für Diesel unvorteilhaft hohen Octanzahlen, nicht direkt als Produkt vermarktet, sondern 
durch zusätzliche Veredelungsschritte oder erneuten Einsatz in die FCC-Anlage weiterverarbeitet wird, 
beschränken sich die Wertfraktionen auf den Gas- und Benzin-Lump. 

ܻܨܶ  = ݉ீ௔௦ + ݉஻௘௡௭௜௡݉ி௘௘ௗ ∗ 100% 

 

(18) 
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33..44 BBeessttiimmmmuunngg  LLoocckkeerruunnggssppuunnkktt  

Zur experimentellen Bestimmung des Lockerungspunktes der blasenbildenden Wirbelschicht des 
Regenerators werden über die Steuerung der Regeneratorfluidisierung verschiedene Punkte mit 
definiertem Gasvolumenstrom angesteuert und der sich dabei einstellende Druckverlust notiert. Dabei 
ist es für eine korrekte Messung wichtig, den Startpunkt im Zustand der Wirbelschicht zu wählen und 
die Gasgeschwindigkeit sukzessive zu reduzieren, um beim Übergang von Wirbelschicht zu Festbett das 
Festbett in seiner lockersten Form vorliegen zu haben. Wird im Zustand des Festbettes gestartet und 
liegt dieses zusammengepackt vor, so kann es zur Messung eines höheren Druckverlustes aufgrund von 
Partikelagglomeration und infolgedessen zur Bestimmung einer falschen Lockerungsgeschwindigkeit 
kommen.  

Die im Lab-View angezeigten Werte zur Fluidisierung sind zu jedem Zeitpunkt des Anlagenbetriebes in 
Normliter pro Minute angegeben. Es muss hier deswegen mit der zum Zeitpunkt der Messung 
herrschenden Temperatur auf den korrekten Volumenstrom umgerechnet werden. Da die Anlage unter 
atmosphärischem Druck arbeitet, ist eine Korrektur durch Druckunterschiede nicht notwendig.  

Um vom angegeben Volumenstrom auf die Leerrohrgeschwindigkeit zu kommen, werden die 
bekannten Abmessungen der Anlage von Regenerator- und Rückführrohrdurchmesser verwendet. Die 
Leerrohrgeschwindigkeit UL errechnet sich mit der Annahme p*V=konst. zu:  

 ܷ௅ = ܸ̇ோ௘௚,ே௢௥௠ ∗ ܶேܶ௢௥௠ ∗ 1൫݀ோ௘௚௘௡௘௥௔௧௢௥ଶ − ݀ோü௖௞௙ü௛௥௥௢௛௥ଶ ൯ ∗  4ߨ

 

 

Abbildung 40: Beispielhaftes Ergebnis der experimentellen Bestimmung des Lockungspunktes 
 

Abbildung 40 zeigt das erhaltene Ergebnis einer Lockerungspunktbestimmung der Regenerator-
Wirbelschicht. Die linearen Bereiche von Festbett und Wirbelschicht sind gut zu erkennen. Im Bereich 
des Lockerungspunktes kommt es jedoch zu einem Übergangsbereich. Diese Werte werden für die 
Auswertung nicht herangezogen. Vielmehr werden die beiden linearen Bereiche durch Geraden 
approximiert und deren Schnittpunkt als Lockerungspunkt definiert.  

(19) 
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33..55 CCaarrbboonn  RReessiidduuee  

Durch den Carbon-Residue-Wert (CR-Wert) eines Öls kann dessen Neigung zur Koksbildung beschrieben 
werden. Der CR-Wert gibt dabei die Masse des erhaltenen Koks bezogen auf die eingesetzte Menge des 
jeweiligen Öls in Prozent an. Zur Bestimmung des CR-Wertes existieren zwei genormte Methoden. Die 
Methode des Conradson Carbon Residues, die im Zuge dieser Diplomarbeit verwendet wurde, sowie die 
Methode des Ramsbottom Carbon Residues. Neben der Neigung zur Koksbildung korreliert der CR-Wert 
eines Öls auch mit weiteren Eigenschaften, wie in Abbildung 41 dargestellt. In unserem konkreten Fall 
sind vor allem die Koksbildungseigenschaften interessant, da sie einen wesentlichen Einfluss auf die 
Verarbeitbarkeit eines Feeds in einer FCC-Anlage haben.  

 

Abbildung 41: Korrelation von CR-Wert und weiteren Eigenschaften [22] 

  

CCoonnrraaddssoonn  CCaarrbboonn  RReessiidduuee  

Bei der Methode der Conradson Carbon Residue (CCR) Bestimmung, wird das eingesetzte Öl unter 
bestimmten Bedingungen verdampft und pyrolysiert. Der nach dem Versuch verbleibende Rest stellt 
den CCR dar und wird durch Auswiegen bestimmt.  

Der konkrete Ablauf einer Messung beginnt mit der Probenahme. Die Menge der einzusetzenden Probe 
ist dabei in Abhängigkeit vom zu erwarteten CCR-Wert zu wählen. Je höher dieser liegt, desto geringer 
ist die Probenmenge. Die bestimmte Probe wird gemeinsam mit 2 definierten Glaskugeln in einen 
ebenfalls gewogenen Porzellan-Tiegel gegeben. Dieser innerste Tiegel wird in einen weiteren, 
sogenannten, Skidmore-Tiegel gegeben und mit einem Deckel mit Öffnungen zum Entweichen 
entstehender Gase verschlossen. Der Skidmore-Tiegel wird dann in den äußersten, zu einem gewissen 
Grad mit Sand befüllten Tiegel, gebettet. Dieser äußere Tiegel wird ebenfalls mit einem Deckel locker 
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bedeckt und auf des Drahtdreieck, welches sich direkt über dem Gasbrenner befindet, platziert. Der 
Versuchsaufbau endet mit dem Aufsetzen des Edelstahlkamins. Der genaue Aufbau einer  
CCR-Apparatur ist in Abbildung 42 zu sehen. 

 

 

Abbildung 42: Conradson Carbon Residue Apparatur [23] 

Der Versuch selbst kann zeitlich in 4 Abschnitte gegliedert werden: 

• Aufwärmphase ( 10 min) 
• Brennen ( 13 min) 
• Glühen (7 min) 

• Abkühlen (15 min) 

Aufwärmphase, Brennen und Glühen sollen laut Norm (ASTM D189 [24]) letztendlich 30 min ( 2 min) 
in Anspruch nehmen. Während der Aufwärmphase ist auf die korrekte Wärmezufuhr zu achten. Eine zu 
starke Flamme des Brenners kann zum unerwünschten Kochen der Probe führen, gut erkennbar an den 
dabei auftretenden Geräuschen. Der Übergang von Aufwärmphase zur Brennphase ist die Bildung von 
entflammbarem Rauch. Zum Entzünden des Rauches wird der Brenner etwas zur Seite geneigt, um die 
Flamme am Tiegel vorbeizuleiten. Die Wärmezufuhr ist während dem Brennvorgang so einzustellen, 
dass die entstehende Flamme unterhalb des in Abbildung 42 ersichtlichen Bügels vom Kamin bleibt. 
Nach etwa 13min Brennphase wird die Flamme langsam verschwinden und weißer, nicht entzündlicher 
Rauch aufsteigen. Ist dies der Fall, wird der Brenner auf maximale Flamme gestellt und die Probe 7 min 
lang geglüht. Nach dem Glühen folgt eine 15-minütige Abkühlphase. Der Porzellantiegel mit 
verbliebenem Rückstand wird zur Trocknung für 24 h in einen Exsikkator gegeben.  
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Zur Bestimmung des CCR-Wertes werden folgende Daten benötigt: 

• mVOR - Masse Prozellantiegel mit 2 Glaskugeln vor Versuch  
• mP - Masse Probe 

• mNACH - Masse Porzellantiegel mit 2 Glaskugeln und Koksrückstand nach Versuch 

ܴܥܥ   =  ݉ே஺஼ு  −  ݉௏ைோ݉௉ ∗ 100% 

 

In folgenden Abbildungen sind zwei unterschiedliche Ergebnisse einer CCR-Bestimmung zu sehen. Dabei 
handelt es sich bei der linken Probe um ein Ergebnis mit geringem CCR-Wert < 1 %, bei der rechten 
Probe hingegen beträgt der CCR-Wert zirka 20 %.  

 

   

            Abbildung 43: Probe mit geringem CCR-Wert      Abbildung 44: Probe mit hohem CCR-Wert 

 

Die verwendeten Porzellantiegel werden nach jedem Versuch mit einem bestimmten 
Temperaturprogramm in einem Muffelofen ausgebrannt und damit vom verbliebenen Koksrückstand 
befreit. Etwaige verbliebene Reste nach dem Ausbrand können auf ein Vorhandensein von 
anorganischen Anteilen hindeuten.   

(20) 
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44 EEiinnssaattzzssttooffffee    
In diesem Kapitel soll genauer auf die behandelten Stoffe eingegangen werden. Dabei sollen neben den 
Einsatzstoffen der FCC-Anlage, welche die diversen Feeds und den Katalysator umfassen, auch die 
Stoffe, die zur CCR-Analyse herangezogen wurden, behandelt werden. 

 

44..11 KKaattaallyyssaattoorr    

Der im Zuge unserer Versuche verwendete Katalysator stammt aus einer industriellen FCC-Anlage und 
ist eine Mischung zweier Katalysatoren der Firma Grace. Er setzt sich aus 30 % ProtAgon 4G und  
70 % Achieve zusammen. Der mittlerweile in vierter Generation entwickelte Katalysator ProtAgon, ist 
speziell für höhere Ausbeuten von Propylen konzipiert. Der Katalysator Achieve soll eine Erhöhung der 
Octanzahl bei verbesserten Buten- und Propylenausbeuten liefern. Konkrete Daten zur 
Zusammensetzung der Katalysatoren werden von Grace nicht bereitgestellt.  

Im Zuge der Diplomarbeit wurde der Katalysator einer Partikelgrößenanalyse unterzogen. Diese wurde 
mit Hilfe eines Laserbeugungsanalysators vom Typ Mastersizer 2000 durchgeführt. Die Ergebnisse sind 
in folgender Abbildung zu sehen.  

 

 

Abbildung 45: Partikelgrößenanalyse ProtAgon/Achieve 

 

In Tabelle 7 sind die ermittelten Daten der Durchmesser bei 10 %, 50 % und 90 % der Verteilungssumme, sowie der für 
die Berechnungen des Lockerungspunktes wichtige Sauterdurchmesser angegeben.  
 

Tabelle 7: Ergebnisse Partikelgrößenanalyse 

dd00,,11  44,955 m 
dd00..55  85,043 m 
dd00..99  138,910 m 
dd33,,22  67,489 m 
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44..22 FFCCCC--FFeeeeddss  

Grundlage der Diplomarbeit ist das Untersuchen der Auswirkungen von Beimischungen von Pyrolyseöl 
diverser Hydrierungsstufen zum Standardfeed Vakuumgasöl (VGO). Dabei wurden Versuche mit reinem 
VGO (Referenzversuch), Versuche mit VGO und Pyrolyseöl (PO), Versuche mit VGO und stabilisiertem 
Pyrolyseöl (SPO), sowie Versuche mit VGO und stabilisiertem und deoxygeniertem Pyrolyseöl (SDPO) 
durchgeführt. Eine Liste aller durchgeführten Versuche mit den dazugehörigen Zusammensetzungen 
und Versuchstemperaturen befindet sich in Tabelle 11. Die Ergebnisse der Versuche mit SPO werden in 
einer anderen Arbeit behandelt und werden deshalb hier nur der Vollständigkeit halber erwähnt.  

VVaakkuuuummggaassööll  

VGO ist das Kopfprodukt der Vakuumdestillation, welche mit atmosphärischen Rückständen betrieben 
wird. Demzufolge ist Vakuumgasöl ein Vielstoffgemisch, bestehend aus höhersiedenden, langkettigen 
Kohlenwasserstoffen. Die Siedelage von Vakuumgasöl liegt im Bereich von 350-560°C. Sie ist, wie auch 
die generelle Qualität des Vakuumgasöls, bezogen auf die Menge an Begleitstoffen wie Schwefel oder 
Schwermetalle, von der Qualität des ursprünglichen Rohöls abhängig. Schwermetalle und Schwefel sind 
vor allem in FCC-Anlagen unerwünscht, da sie ein Katalysatorgift darstellen. Oftmals werden 
Vakuumgasöle zur Entfernung von Begleitstoffen vor dem Einsatz in FCC-Anlagen einer hydrierenden 
Behandlung unterzogen.  

In folgender Abbildung ist die Siedekurve des von uns verwendeten VGOs dargestellt, die 
darauffolgende Tabelle enthält die wichtigsten Informationen zu den Eigenschaften.  

 

 

Abbildung 46: Siedekurve VGO 
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Tabelle 8: Eigenschaften VGO 

Dichte bei 15°C 0,885 kg/m³ 
Viskosität bei 100 °C 5,584 mm²/s 
Schwefel 291 mg/kg 
Stickstoff 275 mg/kg 
Nickel 2 mg/kg 
Vanadium 2 mg/kg 
CCR 0,294 wt% 
Aromatengehalt 23,8 wt% 

 
  

PPyyrroollyysseeööll  ((PPOO))    

Das von uns verwendete Pyrolyseöl ist ein von der Firma BTG mittels Fast-Pyrolyisis hergestelltes 
Pyrolyseöl aus Sägespänen. Abbildung 47 zeigt ein Schema der zur Herstellung verwendeten Anlage. 
Das Herzstück der Anlage stellt dabei ein Reaktor mit ablativer Wirkung in Form eines Konusreaktors 
dar, dessen Wirkprinzip bereits im Kapitel Pyrolyse beschrieben wurde. BTG hat den Prozess stetig 
weiterentwickelt und erreicht nach eigenen Angaben eine Ausbeute von bis zu 70 % Pyrolyseöl. 

 

 

Abbildung 47: Schema der zur Herstellung des Pyrolyseöls verwendeten Anlage (Quelle: BTG) 

 

Details zu den Eigenschaften des Pyrolyseöls finden sich in Tabelle 9 auf Seite 57. Negativ auffallend sind 
jedenfalls der hohe Sauerstoff- und Wassergehalt, sowie der sehr hohe Carbon Residue Wert. Die hohe 
Neigung zur Koksbildung führte während der Versuchsdurchführung in Form von Koksbildung im 
Feedstrang zu Problemen.  
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SSDDPPOO  

Um vom ursprünglich aus dem Pyrolyseprozess erhaltenen Pyrolyseöl PO zum SDPO zu kommen, bedarf 
es weiterer Schritte der Veredelung in Form von hydrierenden Verfahren.  

Die erste Stufe der Veredelung stellt dabei der sogenannte Stabilisierungsprozess dar, dessen Produkt, 
das im Zuge einer anderen Diplomarbeit genauer untersuchte, SPO ist. Bei der Stabilisierung handelt es 
sich um ein hydrierendes Verfahren bei 70 - 250 °C und 200 bar unter Verwendung eines Katalysators 
auf Nickel-Kupfer-Basis.  

 

Abbildung 48: Stabilisierung von PO 

 

Durch den Schritt der Stabilisierung kann bereits der Wassergehalt von ursprünglich über 20 m% auf  
unter 10 m% gesenkt werden. Ebenso wird eine Senkung des Sauerstoffgehalts um etwa 10 m% 
erreicht.  

Der zweite Veredelungsschritt, das sogenannte Deoxygenieren, ist bezogen auf die Prozessbedingungen 
ein im Vergleich zur Stabilisierung „härteres“ Verfahren. Der Druck liegt mit 200 bar auf dem gleichen 
Niveau wie beim Stabilisieren. Die Temperatur jedoch liegt mit bis zu 350 °C höher, wodurch beim 
Deoxygenieren auch Hydrocrackreaktionen stattfinden. Es werden im Vergleich zum Stabilisieren 
weitere Doppelbindungen gesättigt und aromatische Moleküle wie Lignine gespalten, beziehungsweise 
umgewandelt.  Weiters findet die Entfernung von Sauerstoff unter Bildung von Wasser statt. 

 

 

Abbildung 49: Deoxygenierung von SPO 
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Wie in Tabelle 9 ersichtlich, liefert das Deoxygenieren einen großen Qualitätszuwachs des Pyrolyseöls. 
Der Sauerstoffgehalt kann um etwa 30% auf nunmehr 6,1% und der Wassergehalt auf 0,54% gesenkt 
werden. Der Carbon Residue Wert des SDPO liegt mit 0,3% im Bereich von VGO. 

 

Tabelle 9: Analysedaten der eingesetzten Pyrolyseöle (Daten von BTG zur Verfügung gestellt) 

  PPOO  SSPPOO  SSDDPPOO  

KKoohhlleennssttooffff  43,9 m% 54,1 m% 83,5 m% 
WWaasssseerrssttooffff  7,9 m% 9,3 m% 10,4 m% 
SSaauueerrssttooffff  48,2 m% 36,6 m% 6,1 m% 

WWaasssseerrggeehhaalltt  20,5 m% 8,9 m% 0,5 m% 
ppHH--WWeerrtt  k.A. 5,29 3,83 
CCaarrbboonn  RReessiidduuee  k.A. 8,17 m% 0,3 m% 
AAsscchheeggeehhaalltt  < 0,1 m% 0,0 m% 0,0 m% 

 

Wird über beide Veredelungsschritte hinweg bilanziert, so ergibt sich ein Einsatz von 1000 kg PO und 
57 kg H2, um eine Ausbeute von 310 kg SDPO zu erhalten. Die Problematik liegt hier offensichtlich beim 
hohen Wasserstoffverbrauch. Weiters auffällig ist der geringe pH-Wert von 3,83. Die sauren 
Eigenschaften des SDPO sind beim Einsatz in Großanlagen, aufgrund einer möglichen 
Korrosionsproblematik, auf jeden Fall zu berücksichtigen.   

 

44..33 EEiinnssaattzzssttooffffee  CCoonnrraaddssoonn  

Neben den bereits erwähnten Einsatzstoffen der FCC-Anlage, wurden im Zuge der Conradson Carbon 
Residue Analyse weitere Stoffe, die ebenfalls als Einsatzstoffe in der FCC-Versuchsanlage dienten 
beziehungsweise dienen werden, behandelt.  

- SScchhwweerreess  VVGGOO  ((ssVVGGOO))  
Beim schweren Vakuumgasöl handelt es sich um ein VGO mit höher liegendem Siedeschnitt und 
einem größeren Anteil an Schwermetallen [25].  
 

Tabelle 10: Vergleich von VGO und sVGO [25] 

 VGO sVGO  
Dichte bei 15°C 0,885 0,912 kg/m³ 
Viskosität bei 100 °C 5,584 - mm²/s 
Schwefel 291 3500 mg/kg 
Stickstoff 275 1865 mg/kg 
Nickel 2 9 mg/kg 
Vanadium 2 6 mg/kg 
CCR 0,294 - wt% 
Aromatengehalt 23,8 16,6 wt% 
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- KKuunnssttssttooffffppyyrroollyyssaatt  
Der genaue Herstellungsprozess unterliegt der Geheimhaltung des Herstellers. Es handelt sich 
jedoch um einen Pyrolyseprozess in einem kontinuierlich betriebenen Schneckenreaktor. Als 
Alternative zum Kunststoffrecycling und einer stetigen Verschlechterung der Kunststoffqualität 
durch mehrere Recyclingzyklen, bietet die Herstellung von Pyrolyseöl aus Kunststoff und dessen 
Einsatz in FCC-Anlagen die Möglichkeit, hochwertige Einsatzstoffe der kunststofferzeugenden 
Industrie in voller Reinheit und Qualität bereitzustellen.  
 

- DDeeaasspphhaalltteedd  OOiill  ((DDAAOO))  
Deasphalted Oil ist ein zur weiteren Verwendung aufbereitetes Rückstandsöl der 
Vakuumdestillation. Zur Entfernung der Asphaltene wird es in einem Extraktionsprozess mit 
einem leichten paraffinischen Lösungsmittel in Verbindung gebracht. Die Asphaltene bleiben 
dabei als Rückstand zurück, die restlichen Kohlenwasserstoffe werden im Lösungsmittel  
gelöst. Die Trennung von DAO und Lösungsmittel geschieht unter Ausnutzung der  
Dichteunterschiede [25].    
 

- AAttmmoosspphhäärriisscchheerr  RRüücckkssttaanndd  ((AARR))  
Bei dem eingesetzten atmosphärischen Rückstand handelt es sich um das Sumpfprodukt einer 
Flash-Destillation, deren Ziel ausschließlich die Abtrennung der leichtesten Bestandteile ist. 
 

- UUsseedd  CCooookkiinngg  OOiill  ((UUCCOO))  
Die Eigenschaften von altem Speiseöl können aufgrund der immer variierenden 
Zusammensetzung nicht genau festgelegt werden. Im Wesentlichen beschränkt sich die 
Zusammensetzung auf alle in der Küche Verwendung findenden Öle und Fette sowie die sich 
beim Kochprozess darin lösenden Stoffe.  
 

- RRaappssööll  
Rapsöl findet seinen Einsatz in der Industrie bislang vor allem bei der Herstellung von Biodiesel. 
Ein Einsatz als Feedzugabe in FCC-Anlagen ist jedoch ebenso möglich. Bereits durchgeführte 
Versuche an der TU Wien haben gezeigt, dass auch der Einsatz von 100 % Rapsöl in FCC-Anlagen 
möglich ist [26, 27]. Grundlegende Änderungen an der Anlage sind dafür nicht vorzunehmen. 
Der Hauptbestandteil von Rapsöl ist mit ca. 60% die Ölsäure [28]. Wichtig für den Einsatz in 
Crackanlagen ist die Zusammensetzung in Form von gesättigten und ungesättigten Fettsäuren. 
Erstere verhalten sich gegenüber Crackreaktionen stabiler. Der Anteil an gesättigten Fettsäuren 
liegt jedoch nur im Bereich von 7% [28].  
 

- LLiippppeennssttiiffttmmaassssee  
Bei der in Kooperation mit einem Lippenstifthersteller untersuchten Lippenstiftmasse, handelt 
es sich um herkömmliche, unbehandelte Lippenstiftmasse, wie sie auch im Handel erwerbbar 
ist. Für den Einsatz in der FCC-Anlage wurden zur Abtrennung des erheblichen anorganischen 
Anteils Methoden des Absetzens und der Filtration gewählt. Für die CCR-Analyse wurde sowohl 
herkömmliche Lippenstiftmasse, Masse nach dem Absetzen sowie zusätzlich filtrierte Masse 
herangezogen.  
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55 EErrggeebbnniissssee  
In diesem Kapitel werden sämtliche Versuchsergebnisse vorgestellt. Dabei handelt es sich um die 
Ergebnisse der Lockerungspunktbestimmung der Regeneratorwirbelschicht, die Ergebnisse der CCR 
Analysen, sowie die Ergebnisse der Versuche an der FCC-Anlage. Insgesamt werden in dieser 
Diplomarbeit sieben Versuche der FCC-Anlage behandelt, wovon zwei Versuche sogenannte 
Referenzversuche mit 100 m% VGO sind.  

Tabelle 11: Versuche FCC-Anlage 

HHaauuppttbbeessttaannddtteeiill  BBeeiimmiisscchhuunngg  vvoonn  ……  PPrroozzeesssstteemmppeerraattuurr  
100 m% VGO - 530 °C 
100 m% VGO - 550 °C 

95 m% VGO 5 m% PO 550 °C 
95 m% VGO 5 m% SDPO 530 °C 
95 m% VGO 5 m% SDPO 550 °C 
90 m% VGO 10 m% SDPO 530 °C 
90 m% VGO 10 m% SDPO 550 °C 

 

55..11 LLoocckkeerruunnggssppuunnkktt  WWiirrbbeellsscchhiicchhtt  

Die Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit wurde experimentell in kaltem und heißem Zustand 
der Anlage, sowie rechnerisch nach in Kapitel 2.4 angeführten Formeln, durchgeführt. Bei den 
experimentellen Durchführungen wurde dabei jeweils vom Zustand der Wirbelschicht aus gestartet 
und die Fluidisierung stetig vermindert. Somit können Fehler durch ein zusammengepacktes Festbett 
vermieden werden.  

 

Abbildung 50: Lockerungspunktbestimmung Kalt (20 °C) 
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Abbildung 51: Lockerungspunktbestimmung Heiß (620 °C) 

 

Zur Bestimmung des Lockerungspunktes wurden in Abbildung 50 und Abbildung 51 Trendlinien über die 
linearen Bereiche des Festbettzustandes (orange) und des Wirbelschichtzustandes (grau) gelegt. Die 
aufgenommenen Messpunkte im Übergangsbereich wurden zur Bestimmung des Lockerungspunktes 
nicht berücksichtigt. Über die Geradengleichungen der Trendlinien, in Tabelle 12 angegeben, kann 
deren Schnittpunkt errechnet und somit der Lockerungspunkt mit hinreichender Genauigkeit bestimmt 
werden.  

Tabelle 12: Berechnung Lockerungspunkt über Trendlinien 

HHeeiißß  ((662200  °°CC))    KKaalltt  ((2200  °°CC))  

Trendlinie WS: y = 277,51*x + 6,9  Trendlinie WS: y = 174,11*x +8,2821 

Trendlinie FB: y = 5778,7*x  Trendlinie FB: y = 3537,9*x + 0,3148 

UULL  ==    00,,0000112255  mm//ss    UULL  ==  00,,0000223377  mm//ss  
  

Zur Umrechnung des Volumenstromes der Fluidisierungsluft im heißen Zustand wurden die Stoffdaten 
für Luft aus dem VDI Wärme Atlas [29] entnommen und bei Bedarf interpoliert (mit * gekennzeichnet). 
Die verwendeten Stoffdaten befinden sich in Tabelle 13. 
 

Tabelle 13: Stoffdaten Fluidisierungsluft [29] 

LLuufftt  bbeeii  ……  Dichte  Kinem. Viskosität  Dyn. Viskosität  
2200°°CC  1,189 kg/m³ 15,320 *10-6 m²/s 18,208 *10-6 Pa*s 
662200°°CC  **  0,390 kg/m³ 103,140 *10-6 m²/s 40,241 *10-6 Pa*s 
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Zur Bestimmung des Lockerungspunktes im heißen Zustand musste die Coolerfluidisierung verwendet 
werden. Grund hierfür ist die fehlende Möglichkeit der Einstellung geringer Volumenströme der 
Regeneratorfluidisierung. Der kleinste einstellbare Wert liegt bei 4 Nl/min, was im heißen 
Anlagenzustand einem Volumenstrom von etwa 12 Nl/min entspricht. Mit diesem Volumenstrom wird 
jedoch bereits der Wirbelschichtzustand erreicht, wodurch eine Bestimmung der 
Lockerungsgeschwindigkeit nicht möglich ist. Der tatsächliche Lockerungspunkt liegt, wie durch den 
Versuch mit Coolerfluidisierung ersichtlich, im Bereich von zirka 2 Nl/min. 
 

RReecchhnneerriisscchhee  BBeessttiimmmmuunngg    

Die rechnerische Bestimmung des Lockerungspunktes erfolgt mit den bekannten Stoffdaten unter 
Verwendung der Archimedeszahl und Gleichung (12). 

Der in den Gleichungen verwendete Durchmesser ist der mittels Katalysatoranalyse im  
Mastersizer 2000 bestimmte Sauterdurchmesser von 67,489 m (Kapitel 4.1).  Die Stoffdaten für die 
Luft sind bereits in Tabelle 13 angegeben. Als Katalysatorpartikeldichte wurde die Partikeldichte des 
dem Zeolith-Y entsprechenden Faujasit von 1,92 kg/m³ verwendet [30]. Die genau Zusammensetzung 
des verwendeten Katalysators ist nicht bekannt, Zeolith-Y ist jedoch ein wesentlicher Bestandteil [31]. 
Die Ergebnisse der rechnerischen Bestimmung sind in Tabelle 14 zu finden. 

Tabelle 14: Errechnete Lockerungsgeschwindigkeiten 

KKaalltt  ((2200  °°CC))  HHeeiißß  ((662200  °°CC))  
Archimedeszahl = 19,27 Archimedeszahl = 1,29 

UULL  ==  00,,0000228855  mm//ss  UULL  ==  00,,0000112299  mm//ss  
Tabelle 15: Vergleich: rechnerische und experimentelle Bestimmung 

  KKaalltt  ((2200  °°CC))  HHeeiißß  ((662200  °°CC))  

EExxppeerriimmeenntteellll  bbeessttiimmmmtt  UL = 0,00237 m/s UL = 0,00125 m/s 

RReecchhnneerriisscchh  bbeessttiimmmmtt  UL = 0,00285 m/s UL = 0,00129 m/s 

 

In Tabelle 15 sind die Ergebnisse der experimentellen und rechnerischen Bestimmung angegeben. Dabei 
ist auffallend, dass die Ergebnisse der rein rechnerischen Bestimmung stets über den experimentell 
ermittelten Werten liegen. Konkret ist der rechnerisch bestimmte Wert im kalten Zustand um 20 % über 
dem experimentell bestimmten Wert. Im heißen Zustand unterscheiden sich die Werte um 3 %. 

Diese Abweichungen können auf mehrere Ursachen zurückgeführt werden. Hierzu zählen jedenfalls die 
fehlenden korrekten Stoffdaten des verwendeten Katalysators, die durch die Annahme von einheitlich 
vorliegendem Zeolith-Y ersetzt wurden. Auch das Ersetzen der tatsächlich vorliegenden 
Partikelgrößenverteilung durch den Sauterdurchmesser ist fehlerbehaftet. Es handelt sich jedoch selbst 
bei einer Abweichung von 20 % um eine ausreichend genaue Bestimmung, da der tatsächliche 
Betriebspunkt meist um ein Vielfaches über dem ermittelten Lockerungspunkt liegt.  

Allgemein kann gesagt werden, dass die Berechnung des Lockerungspunktes, unter den getroffenen 
Annahmen, eine gute Möglichkeit zur ersten Abschätzung der Lockerungsgeschwindigkeit darstellt. Die 
Kenntnis des Lockerungspunktes ist im tatsächlichen Betrieb der Anlage wichtig, um sicherstellen zu 
können, dass bei eingestellten Fluidisierungseinstellungen der Wirbelschichtzustand gegeben ist.   
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55..22 CCoonnrraaddssoonn  CCaarrbboonn  RReessiidduuee  

Die Analyse der in der FCC-Pilotanlage eingesetzten Feeds hinsichtlich ihrer CCR-Werte dient der 
Abschätzung der im Versuch zu erwartenden Koksbildung und eventuell damit verbundenen 
Problemen. Hohe CCR-Werte bedeuten dabei eine hohe Neigung der Stoffe zur Koksbildung. Dies führte 
vor allem bei Feeds mit sehr hohem CCR-Wert, wie dem Pyrolyseöl, dazu, dass Versuche aufgrund von 
Koksablagerungen im Feedstrang abgebrochen werden mussten. Generell können die erhaltenen 
Ergebnisse einer Conradson Analyse nicht 1:1 auf eine FCC-Anlage übernommen werden. Grund dafür 
sind die unterschiedlichen Reaktionsmechanismen. Handel es sich beim FCC-Prozess primär um 
katalytische Crackmechanismen an sauren Zentren, spiegelt eine Conradson Analyse vielmehr das 
Verhalten bei thermischem Cracken wider. Inwiefern der erhaltene CCR-Wert mit der Koksbildung in 
einer FCC-Anlage korreliert, kann nicht genau gesagt werden. Prinzipiell werden jedoch Einsatzstoffe 
mit hohem CCR-Wert auch im FCC-Prozess zu einer erhöhten Koksbildung neigen. Ein Trend dazu ist in 
Abbildung 53 ersichtlich. 

In Abbildung 52 sind die Ergebnisse der CCR-Analyse der im Rahmen der praktischen Arbeit dieser 
Diplomarbeit behandelten Stoffe. Dazu gehören neben dem Standardfeed VGO, die bereits genauer 
beschriebenen Pyrolyseöle in unterschiedlichen Veredelungsstufen. Sämtliche Analysen wurden nach 
den Vorgaben der Norm (ASTM D189 [24]) für die Bestimmung des CCR-Wertes durchgeführt.  

 

 

Abbildung 52: Diagramm _ CCR von VGO, PO, SPO, SDPO 

 

Interessant ist der CCR-Wert im Zuge der Versuchsdurchführung auch für das Verhalten der Feeds im 
Feedstrang, wo der Einsatzstoff vor dem Eintritt in den Riser bereits auf etwa 350 °C erhitzt wird. In 
diesem Temperaturbereich können bereits thermische Crackvorgänge auftreten, was zur Koksbildung 
und infolgedessen zu Ablagerungen im Feedstrang führt. 
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Tatsächlich wurde genau dies im Zuge der Versuche mit PO und SPO beobachtet. Die hohe Neigung zur 
Koksbildung führte im Verlauf der Versuche zur stetigen Verminderung des Feedstrangdurchmessers, 
bemerkbar durch eine sinkende Feedrate. Im Anfangsstadium war es möglich durch die Erhöhung der 
Pumpenleistung und etwas Erfahrung die Feedrate so zu steuern, dass sie im Verlauf einer 
Produktgasabsaugung im gewünschten Rahmen bleib. Im fortgeschrittenen Stadium war dies nicht 
mehr so einfach möglich, was letztendlich zu Versuchsabbrüchen führte.  

Probleme gab es dabei vor allem bei den Versuchen mit PO, von denen lediglich einer zu einem Ergebnis 
führte, und den SPO Versuchen mit 10 m% Beimischung.  
 

 

Abbildung 53: Massenanteil des Koks bei den jeweiligen Versuchen 

 

Abbildung 53 zeigt den Anteil des Kokslumps in Massenprozent an der gesamten Produktmenge bei 
verschiedenen Versuchsreihen. Darin ist erkennbar, dass ein höherer CCR-Wert des Einsatzstoffes auch 
zu einer höheren Menge an gebildeten Koks führt. Einzige Ausnahme dabei ist der Versuch bei 530 °C 
Risertemperatur und der Beimischung von 5 m% SDPO. Hier wird ein geringerer Koksanteil erreicht als 
beim reinen VGO-Versuch. Die Versuchsreihe mit 550°C Risertemperatur und 5 m% Beimischung 
spiegelt den Trend der Feeds zur Koksbildung aus Abbildung 52 wider. Zwischen den beiden Versuchen 
bei 530 °C, speziell bei der Betrachtung des Versuches mit SPO, ist gut erkennbar, dass eine höhere 
Beimischung eines Feeds mit hohem CCR-Wert auch eine höhere Koksausbeute bewirkt. Allgemein kann 
also gesagt werden, dass die Ergebnisse der CCR-Analyse wie folgt auf die Versuche an der FCC-Anlage 
übertragen werden können: 

• Es ist ein prinzipieller Trend erkennbar, dass Einsatzstoffe mit hohem CCR-Wert im Vergleich zu 
Einsatzstoffen mit geringem CCR-Wert auch tatsächlich einer höhere Koksausbeute bewirken 

• Einsatzstoffe mit sehr hohem CCR-Wert wie PO und SPO führen zu Problemen bei der 
Feedzufuhr durch Ablagerungen im Feedstrang.  
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Diese Ablagerungen im Feedstrang dürften vor allem auf die im, mittels Fast Pyrolisis erzeugten, 
Pyrolyseöl enthaltenen Zucker zurückzuführen sein [32]. Durch eintretendes Karamellisieren führen 
diese bereits ab 50 °C zu unerwünschten Reaktionen. Auch der Anteil an Lignin, welches ähnlich wie der 
Koks selbst aus verzweigten Kohlenwasserstoffen besteht, dürfte fördernd für die frühe Koksbildung 
sein.  

In Abbildung 54 sind die weiteren Ergebnisse der Conradson Analysen dargestellt. Rapsöl,  
Used Cooling Oil, Kunststoffpyrolysat und die Lippenstiftmasse erzielen hierbei sehr gute Werte.  

 

 

Abbildung 54: Diagramm _ Weitere CCR Ergebnisse 

 

Allgemein kann zu den in den Diagrammen dargestellten CCR-Werten gesagt werden, dass es sich dabei 
stets um den arithmetischen Mittelwert aus 3 Messungen handelt. Die Liste mit allen Ergebnissen der 
Versuche sowie der Standardabweichung als statistische Größe ist in Tabelle 20 im Anhang zu finden. 
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Wie bereits erwähnt, wurden im Zuge der Analyse der Lippenstiftmasse Versuche mit unbehandelter 
Masse, Masse nach einem Absetzprozess und Masse nach einer zusätzlichen Filtration durchgeführt. 
Die Prozesse des Absetzens und der Filtration dienten dabei der Abtrennung des anorganischen Anteils. 
Die bisher angegeben Daten wurden mit filtrierter Lippenstiftmasse ermittelt und beinhalten keine 
Korrektur durch Ermittlung des verbliebenen anorganischen Anteils.  

Tabelle 16: Ergebnisse _ CCR Analyse Lippenstiftmasse 

Probe Probe (g) Koks + Anorg. A. (g) Anorg. A. (g) Koks (g) CCR  
Filtriert 1 10,0595 0,042 0,0041 0,0379 0,377 % 
Filtriert 2 9,9583 0,0316 0,0038 0,0278 0,279 % 
Filtriert 3 10,0387 0,0338 0,0069 0,0269 0,268 % 
Absetzen 10,0348 0,0602 0,0305 0,0297 0,296 % 
Original 10,0686 1,6234 1,5744 0,049 0,487 % 

 

Zur Bereinigung des CCR-Wertes um den durch den anorganischen Anteil verursachten Fehler, wurden 
die Tiegel nach der CCR-Bestimmung in einem Muffelofen ausgebrannt. Dadurch konnte sämtlicher 
organischer Anteil aus dem Tiegel entfernt und der anorganische Rest durch Auswiegen bestimmt 
werden. Das Ergebnis der unbehandelten Lippenstiftmasse unter dem Probenamen „Original“ weist 
eine starke Abweichung zu den anderen Werten auf. Dies ist auf den hohen Anteil an Anorganik in der 
Probe zurückzuführen, welche beim Ausbrand im Muffelofen mit dem dort vorhandenem Sauerstoff 
reagiert. Welche Reaktionen konkret ablaufen, ist nicht bekannt, weshalb grob gesagt werden kann, 
dass der auftretende Fehler mit zunehmendem Anteil an Anorganik steigt.  

In Abbildung 55 ist der nach dem Ausbrennen im Muffelofen verbleibende anorganische Rest der 
Proben bei keiner Behandlung (links), nur Absetzen (Mitte) und Absetzen und Filtrieren (rechts) 
dargestellt. 

 

 

Abbildung 55: Anorganischer Rest der Lippenstiftproben nach dem Ausbrennen im Muffelofen 
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55..33 FFCCCC--EErrggeebbnniissssee  

Im Zuge der Diplomarbeit wurden gemeinsam mit Kollegen in Summe 15 Versuche an der FCC-Anlage 
im Technikum der TU Wien durchgeführt. Von diesen 15 Versuchen werden im Rahmen dieser Arbeit 
die Ergebnisse der in Tabelle 11 gelisteten 7 Versuche analysiert und grafisch in Form von Diagrammen 
aufbereitet. Die Ergebnisse werden in 3 Unterpunkten zunächst separat detailliert behandelt und 
abschließend miteinander verglichen. In diesen Unterpunkten werden die Ergebnisse der  
Base-Case-Versuche, das Ergebnis des PO-Versuches sowie die SDPO-Versuchsreihe untersucht. 

BBaassee--CCaassee        

Bei sogenannten Base-Case Versuchen handelt es sich um Versuche mit dem Standardfeed der Anlage, 
in unserem Fall Vakuumgasöl der OMV. Diese Versuche dienen später als Referenz und werden die 
Auswirkungen der Veränderung der Feedzusammensetzung aufzeigen. Insgesamt wurden zwei Base-
Case Versuche bei 530 °C und 550 °C bei einer Feedrate von 2 kg/h durchgeführt.  
 

 
Abbildung 56: Lumps Base-Case 530 °C 

 
Abbildung 57: Lumps Base-Case 550 °C 

 

 

Abbildung 58: Vergleich Base-Case bei 530°C und 550°C 



68 

In obigen drei Abbildungen ist ersichtlich, wie das Produktspektrum einer modernen FCC-Anlage unter 
Verwendung von Katalysatoren zur Erhöhung der Ausbeute an Propylen und Butenen aussieht. Weiters 
kann gut der Einfluss der Reaktortemperatur beobachtet werden. Erwartungsgemäß steigt mit höherer 
Temperatur auch der Anteil an kurzkettigen Kohlenwasserstoffen, was sich in einer Erhöhung des  
Gas-Lumps bemerkbar macht. Benzin- und LCO + Rückstand-Lump sinken, die Koksbildung wird leicht 
erhöht.   

 

 

Abbildung 59: Verteilung innerhalb des Gas-Lumps der Base-Case Versuche 

 

Auch innerhalb des Gas-Lumps ist die Verschiebung hin zu kürzeren Kohlenwasserstoffen zu sehen. 
Prinzipiell kann die Verteilung innerhalb des Gaslumps gasbezogen, wie in Abbildung 59, oder 
feedbezogen angegeben werden. Bei der gasbezogenen Darstellung werden die Anteile der jeweiligen 
Gase auf, die bei dem zugehörigen Versuch erhaltenen Gesamtgasmenge bezogen. Bei der 
feedbezogenen Darstellung werden die Anteile auf die eingesetzte Feedmenge bezogen. Bei einer 
feedbezogenen Darstellung der Verteilung innerhalb des Gas-Lumps zwischen den  
Base-Case Versuchen, wäre die Differenz aufgrund der höheren Gesamtgasmenge beim Versuch mit 
550 °C höher als in Abbildung 59 dargestellt.  

Werden die gegengleichen Verschiebungen von Gas- und Benzin-Lump addiert, so ergibt sich eine 
Erhöhung der Konversion von 83,29 m% bei 530 °C auf 85,01 m% bei 550 °C. 
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PPOO  --  PPyyrroollyysseeööll    

Die Versuche mit PO wurden aufgrund der schlechten Mischbarkeit mit VGO unter der Verwendung des 
in Abbildung 33 dargestellten Zusatzfeedstranges durchgeführt. Wie schon bei den Ergebnissen der 
CCR-Analyse ersichtlich, neigt PO stark zur Koksbildung, was die Versuchsdurchführung erschwerte. Mit 
fortlaufender Versuchsdauer bildete sich im Feedstrang immer mehr Koks und verlegte diesen, was eine 
konstante Feedzufuhr in die Anlage unmöglich machte und zu Versuchsabbrüchen führte. Lediglich ein 
Versuch bei 550 °C und 5 % PO Beimischung brachte auswertbare Ergebnisse. Um weitere Versuche mit 
PO an der Technikumsanlage durchführen zu können, wird gemeinsam mit einem Projektpartner ein 
verbessertes System zur Feedzufuhr an der Technikumsanlage implementiert werden.  

 

 

Abbildung 60: Ergebnis 95 % VGO + 5 % PO bei 550°C  

 

Abbildung 60 zeigt das Ergebnis des PO Versuches in Form einer Lump-Verteilung. Der COx-Anteil hat 
sich dabei bezogen auf den Versuch mit 100 % VGO verdoppelt. Dies ist, sowie das Auftreten von 
Wasser, auf den hohen Anteil an Sauerstoff von 48,2 m% und den Wassergehalt von 20,5 m% im PO 
zurückzuführen. Da die thermische Dissoziation von Wasser zu Wasserstoff und Sauerstoff erst bei etwa 
2000K beginnt [33], kann davon ausgegangen werden, dass das komplette sich im PO befindende 
Wasser entweder im Produkt zu finden ist, oder in der organischen Phase gelöst vorliegt. Auch der 
Sauerstoffgehalt im PO führt zur Bildung von Produktwasser und COx.  

 

 

 



70 

Zur Beurteilung der restlichen Produktlumps wird der Versuch in den beiden folgenden Diagrammen 

mit einem Base-Case bei 550 °C als Referenz verglichen.  

 

 

Abbildung 61: Vergleich 100 % VGO mit 85 % VGO + 5 % PO bei 550 °C 

 

 

Abbildung 62: Aufteilung innerhalb des Gas-Lumps bei 100 % VGO und 95 % VGO + 5 % PO bei 550 °C 

 



71 

Abbildung 63 zeigt deutlich die Veränderung der einzelnen Lumps. Die Beimischung von 5 m% PO 
bewirkt vor allem einen starken Zuwachs des Gas-Lumps bei einer gleichzeitigen Reduktion des  
Benzin-Lumps. Die Werte für LCO und Residue gehen ebenso zurück wie der Wert für die Konversion. 
Die Werte für Koks und COx steigen. 

Wird ein Blick auf die in Abbildung 62 dargestellte feedbezogenen Verteilung innerhalb des Gas-Lumps 
geworfen, so bewirkt die Beimischung von 5 m% PO bei 550 °C eine positive Entwicklung hinsichtlich 
der Ausbeute von Ethylen, Propylen und Butenen.  

 

 

Abbildung 63: Prozentuale Veränderung der Lumps (Feedbezogen) 

 

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass durch die Beimischung von 5 % PO bei 550 °C eine 
Verschiebung des Produktspektrums in Richtung wertvoller Gase stattgefunden hat. Erreicht wurde dies 
zu Lasten einer sinkenden Ausbeute an Benzin und steigenden Werten für Koks, COx und Wasser. Die 
Konversion ging um knapp 1 m% zurück. Hauptproblem beim Einsatz von PO ist dessen hohe Neigung 
zur Koksbildung, die neben der Bildung von Ablagerungen im Feedstrang auch zu einem starken Anstieg 
der Risertemperatur führt. Diesem muss mit einer erhöhten Kühlleistung entgegengewirkt werden.   
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SSDDPPOO  ––  SSttaabbiilliissiieerrtteess  uu..  DDeeooxxyyggeenniieerrtteess  PPyyrroollyysseeööll  

Im Zuge der Versuchsreihe mit SDPO wurden insgesamt vier Versuche durchgeführt. Je ein Versuch mit 
5 % und 10 % SDPO-Beimischung zu VGO bei 530 °C und 550 °C. 

Im Gegensatz zum herkömmlichen PO und dem SPO, ist SDPO dank der behandelnden Schritte und der 
dadurch starken Reduktion des Sauerstoff- und Wassergehalts, in Tabelle 9 auf Seite 57 gut ersichtlich, 
mit VGO mischbar. Dadurch sind die Versuche mit SDPO, wie auch die Versuche mit 100 % VGO, über 
einen einzelnen Feedstrang fahrbar. Für die Versuche wurden dazu die gewünschten Feedmischungen 
in einem großen Becherglas unter durchgehendem Rühren bereitgestellt. Entmischungserscheinungen 
konnten nicht beobachtet werden.  

 

VVeerrssuucchhee  bbeeii  553300  °°CC  RRiisseerrtteemmppeerraattuurr  

 
Abbildung 64: Lumpverteilung 5% SDPO – 530°C 

 
Abbildung 65: Lumpverteilung 10% SDPO – 530°C 

 

Abbildung 66: Vergleich der SDPO-Versuche bei 530°C  
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In den Abbildung 64 bis Abbildung 66 sind die Ergebnisse der Versuche mit SDPO bei 530 °C 
Risertemperatur dargestellt. Zur Versuchsführung selbst kann gesagt werden, dass diese ohne Probleme 
vonstattenging und auch bei fortschreitender Versuchsdauer keine Probleme durch Ablagerungen im 
Feedstrang auftraten. Dies war aufgrund des geringen CCR-Wertes aber auch nicht zu erwarten. Es 
wurde jedoch, wie auch bereits beim PO, ein Anstieg der Risertemperatur beim Fördern von SDPO in 
die Anlage beobachtet.  

Aus den Diagrammen kann abgeleitet werden, dass mit einer Erhöhung der Beimischmenge an SDPO 
bei 530 °C sich folgende Trends zeigen: 

• Anteil des Gas-Lumps sinkt 
• Anteil des Benzin-Lumps steigt 

• Kein stetiger Trend bei LCO, Residue und Koks 
• Konversion sinkt 

Wie auch schon beim Überprüfen der Korrelation zwischen ermittelten CCR-Werten und der 
Koksbildung im FCC-Versuch, weichen die Werte des Versuches mit 95 % VGO und 5 % SDPO vom 
eigentlichen Trend ab. Die Anteile von LCO und Koks wirken zu gering, wohingegen der Residue-Lump 
auch im Vergleich zum Versuch mit 10 % SDPO ungewöhnlich hoch ausfällt.  

In Abbildung 67 und Abbildung 68 ist die Ausbeute an Olefinen innerhalb des Gaslumps dargestellt. Die 
erste Grafik zeigt dabei die erhaltenen Gasmengen, bezogen auf die eingesetzte Feedmenge. In der 
zweiten Grafik sind die Gasmengen auf die beim Versuch erhaltene Gesamtgasmenge bezogen.  

 

 

Abbildung 67: Verteilung innerhalb des Gaslumps, bezogen auf die Feedmenge 
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Abbildung 68: Verteilung innerhalb des Gaslumps, bezogen auf die jeweilige Gasmenge  

  

Folgende Aussagen können anhand der Beobachtungen getroffen werden: 

Der Anteil an Ethylen geht sowohl feedbezogen als auch gasbezogen mit steigendem  
SDPO-Anteil leicht zurück. 

Der Anteil an Propylen kann mit einer Beimischung von SDPO erhöht werden. Dabei gibt es bezogen auf 
die Feedmenge keinen Unterschied zwischen einer Beimischung von 5 m% und 10 m%. Werden die 
gasbezogenen Werte betrachtet, so ergibt sich aufgrund der insgesamt geringeren Gasmenge beim 
Versuch mit 10 m% SDPO ein höherer Prozentsatz. Der Anteil an Propylen steigt gasbezogen also mit 
steigender SDPO Konzentration im Feed, weshalb von einer Steigerung der Gasqualität gesprochen 
werden kann.  

Im Falle der Butene ist die erhaltene Gesamtmenge bei den Versuchen mit SDPO ebenfalls ident. Aus 
bereits erwähntem Grund der geringeren Gasmenge beim Versuch mit 10 %, ist auch hier der 
gasbezogene Wert des 10 % Versuchs höher als der des 5% Versuchs. 

Werden die Anteile der restlichen Gase betrachtet, so zeigt sich auf beiden Diagrammen ein sinkender 
Trend mit steigender Beimischung an SDPO.  

 

Unter dem Lump der restlichen Gase werden die erhaltenen gasförmigen Alkane von C1 bis C4 
zusammengefasst. Dazu zählen Methan, Ethan, Propan, Isobutan und n-Butan.  
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VVeerrssuucchhee  mmiitt  555500°°CC  RRiisseerrtteemmppeerraattuurr  

In den folgenden Abbildungen sind die Ergebnisse der Versuche mit SDPO bei 550 °C Risertemperatur 
dargestellt. Wie auch schon bei den Versuchen mit 530 ° sinkt der Anteil des Gas-Lumps mit steigender 
Menge an SDPO. Ebenfalls ident ist der Anstieg des Anteils des Benzin-Lumps. Die Anteile des  
LCO- und Koks-Lumps steigen durch den Einsatz von SDPO, der Unterschied zwischen den 5 m%- und 
10 m%-Versuchen sind hierbei jedoch sehr gering. Ebenso gering ist der Unterschied hinsichtlich der 
Konversion. Der Anteil des Residue-Lumps sinkt etwas mit steigender Beimischung von SDPO. 

  

 

Abbildung 69: Lumpverteilung 5% SDPO – 550°C 

 

Abbildung 70: Lumpverteilung 10% SDPO – 550°C 

  

 

 

Abbildung 71: Vergleich der SDPO-Versuche bei 550°C  
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Die Auswirkungen des Einsatzes von SDPO auf die Verteilung innerhalb des Gas-Lumps bei 550 °C wird 
in Abbildung 72 und Abbildung 73 sowohl feedbezogen als auch auf die Menge des jeweils erhaltenen 
Gases bezogen dargestellt.  

 

 

Abbildung 72: Verteilung innerhalb des Gaslumps, bezogen auf die Feedmenge 

 

 

Abbildung 73: Verteilung innerhalb des Gaslumps, bezogen auf die jeweilige Gasmenge 
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Werden die Werte zu den Verteilungen innerhalb des Gas-Lumps betrachtet, so fällt vor allem die 
Gleichmäßigkeit der Balken bezüglich ihrer Veränderung zwischen den Versuchen ins Auge. Gasbezogen 
kann gesagt werden, dass sich der Anteil an Ethylen über die drei Versuche hinweg kaum verändert. Der 
Anteil an Propylen erfährt mit zunehmender Beimischung gasbezogen ein starkes Wachstum. Dies ist 
auf die relativ konstant bleibende feedbezogene Menge des Propylens und der sinkender Gasausbeute 
bei zunehmender SDPO Beimischung zurückzuführen. Die Anteile der Butene und der restlichen Gase 
sinken mit zunehmender Beimischung sowohl gasbezogen als auch feedbezogen. Feedbezogen fällt vor 
allem der Schritt vom 100 m% VGO Versuch zum 5 m% SDPO Versuch groß aus.  

 

GGeessaammttbbeettrraacchhttuunngg  SSDDPPOO--RReeiihhee  

 

Abbildung 74: Lumpverteilung der gesamten SDPO-Versuchsreihe  

Die Entwicklungen innerhalb der Versuche bei gleicher Risertemperatur wurden bereits beschrieben. 
Abbildung 74 zeigt neben diesen Verschiebungen auch die Auswirkungen der unterschiedlichen 
Risertemperatur. Der allgemeine Trend ist gut erkennbar. Je höher die Temperatur und umso geringer 
der SDPO-Anteil, desto höher ist die Ausbeute an Gas und desto geringer ist die Ausbeute an Benzin. 
Die Auswirkungen einer Temperaturänderung im Riser bei Versuchen mit SDPO, sind also unverändert 
zu den Auswirkungen bei reinen VGO-Versuchen. Das Ausmaß der Verschiebungen unterscheidet sich 
jedoch und fällt mit zunehmender Menge an SDPO geringer aus, wie in folgender Tabelle ersichtlich.  
 

Tabelle 17: Veränderung des Gasanteils bei Veränderung der Risertemperatur 

VVeerrssuucchh  555500°°CC  553300°°CC  ΔΔ  GGaasslluummpp  
110000%%  VVGGOO  45,0 m% 38,8 m% 66,,22  mm%%  
55%%  SSDDPPOO  42,0 m% 38,0 m% 44,,00  mm%%  
1100%%  SSDDPPOO  40,8 m% 37,1 m% 33,,77  mm%%  
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Abbildung 75: Verteilung innerhalb des Gaslumps der gesamte SDPO Versuchsreihe  

  

Wird die Verteilung der Gase innerhalb des Gaslumps betrachtet, so ist vor allem die Konstanz der 
Propylenausbeute bei 530 °C und bei 550 °C auffällig. Die Werte für Ethylen, Buten und der restlichen 
Gase sinken mit steigender Menge an SDPO. Ein Grund für diese Konstanz könnte der für erhöhte 
Propylenausbeute konzipierte Katalysator sein.  

Abschließend kann gesagt werden, dass der Einsatz von SDPO in geringen Mengen von bis zu 10 m% in 
bestehenden großtechnischen FCC-Anlagen wahrscheinlich keine Probleme verursachen dürfte. Die 
geringe Veränderung des Koksanteils dürfte zu keinen Problemen im Temperaturmanagement und 
beim Koksabbrand führen. Es ist jedoch mit Rückgängen der Konversionswerte zu rechnen. Vor allem 
ein Absinken der Gasausbeute bei steigenden Werten des Benzin-Lumps ist zu erwarten, wobei sich der 
Anteil an Propylen mit steigender Menge an SDPO unter Verwendung von bestehenden Katalysatoren 
zur Erhöhung der Ausbeute eben dieses Stoffes kaum verändert. Eine Verschiebung von Gas- zu Benzin-
Lump ist jedoch im Sinne des Waste2Road Projektes kein Nachteil, ist das Ziel des Projektes doch die 
Bereitstellung hochwertiger Kraftstoffe für den Straßenverkehr.  
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VVeerrgglleeiicchh  ddeerr  EErrggeebbnniissssee  ddeerr  PPyyrroollyysseeööllvveerrssuucchhee  

In Kapitel 4.2 „FCC-Feeds“ wurden die verwendeten Pyrolyseöle und ihre Behandlungsprozesse bereits 
vorgestellt.  Hier soll kurz auf die Auswirkungen der einzelnen Behandlungsschritte auf das 
Produktspektrum beim Einsatz als Co-Feed in einer FCC-Anlage eingegangen werden. Der 
Vollständigkeit halber werden auch die Ergebnisse der SPO-Versuche in den Diagrammen dargestellt.  

Verglichen werden die Versuche bei 550 °C Risertemperatur und 95 m% VGO + 5 m% des jeweiligen 
Pyrolyseöls. Grund hierfür ist das Fehlen von Ergebnissen bei anderen Versuchsbedingungen beim 
Einsatz von PO. Weiters muss erwähnt werden, dass sich das Ergebnis des PO-Versuchs nicht wie bei 
allen anderen Versuchen als arithmetisches Mittel aus 3 Absaugungen zusammensetzt. Hier werden 
lediglich 2 Absaugungen gemittelt, wovon letztere schon durch Ablagerungen in der Feedleitung 
beeinflusst sein könnte. Es kann deshalb davon ausgegangen werden, dass das Ergebnis des  
PO-Versuches mit einem größeren Fehler als die Ergebnisse der übrigen Versuche behaftet ist. 

 

 

Abbildung 76: Lump-Verteilung der Versuche mit PO, SPO und SDPO bei 5 % Beimischung und 550 °C 

 

In Abbildung 76 ist ein klarer Trend bezüglich der Lump-Verteilung mit steigender Behandlung des 
Pyrolyseöls ersichtlich. Liefert der Versuch mit PO die maximale Gasausbeute, so nimmt diese über SPO 
bis hin zum SDPO relativ gleichmäßig ab. Genau umgekehrt verhält es sich beim Benzin-Lump. Dieser ist 
bei PO am geringsten, bei SDPO am höchsten. Gleiches kann für den LCO-Lump beobachtet werden. Der 
Koks-Lump ist erwartungsgemäß bei allen Versuchen mit Pyrolyseölen über dem Wert des  
VGO-Versuches. Am größten ist er dabei beim PO-Versuch, am geringsten beim SDPO-Versuch. Der 
Unterschied zwischen den Ergebnissen der Pyrolyseölversuche hält sich hier jedoch in Grenzen.  
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Tabelle 18: Wasser- und COx-Lump sowie Konversion 

VVeerrssuucchh  ((555500°°CC))  WWaasssseerr  CCOOxx  KKoonnvveerrssiioonn  
100 m% VGO - 0,31 m% 85,0 m% 
95 m% VGO + 5 m% PPOO 0,91 m% 0,62 m% 84,2 m% 
95 m% VGO + 5 m% SSPPOO 0,36 m% 0,54 m% 83,9 m% 
95 m% VGO + 5 m% SSDDPPOO - 0,26 m% 83,5 m% 

 

Die erhaltenen Anteile an Wasser und COx liegen in einem zu erwartenden Bereich. Das Verhältnis von 
Wasser von SPO-Versuch zu PO-Versuch liegt im selben Bereich wie auch schon das Verhältnis von 
Wassergehalt von PO zu SPO selbst. Der zu erwartende sehr geringe Wasseranteil im Produkt des  
SDPO-Versuches konnte mit unseren Methoden nicht mehr bestimmt werden. Rein rechnerisch sollte 
er bei gleichem Verhalten wie bei den anderen Pyrolyseölen in etwa 0,03 m% betragen. Es besteht 
jedoch auch die Möglichkeit, dass der geringe Anteil an Wasser in der organischen Phase gelöst vorliegt. 
Detaillierte Analysen der Zusammensetzung des flüssigen Produktes wären dazu nötig. Der COx-Anteil 
korreliert mit dem Sauerstoffgehalt des Feeds und ist dadurch vor allem bei PO und SPO stark erhöht.  
 

 

Abbildung 77: Verteilungen Gaslumps, feedbezogen (VGO; PO; SPO; SDPO) 

 

Bei der feedbezogenen Verteilung innerhalb des Gaslumps weist der Versuch mit PO stets den höchsten 
Wert aller Pyrolyseölversuche auf, der Versuch mit SDPO, auch im Vergleich zum VGO, stets den 
geringsten. Die geringere Ausbeute an Olefinen könnte durch den Prozess der Deoxygenierung und der 
dabei stattfindenden Sättigung von C-C-Doppelbindungen durch Wasserstoff zustande kommen. Die bei 
der Deoxygenierung ebenso stattfinden Crackreaktionen dürften keine Verschiebung des Produkts in 
Richtung kurzkettiger Kohlenwasserstoffe bewirken.  



81 

 

Abbildung 78: Verteilungen Gaslumps, gasbezogen (VGO; PO; SPO; SDPO) 

 

Gasbezogen können folgende Beobachtungen gemacht werden: 

• Der Ethylenanteil ist bei allen Versuchen annähernd gleich 

• Der Propylenanteil ist bei den Versuchen mit Pyrolyseöl höher als beim VGO-Versuch, dabei am 
höchsten beim Versuch mit SPO 

• Butene sind am stärksten beim Versuch mit PO vertreten. Der Anteil von 100 m% VGO und dem 
5 m% SPO Versuch ist ähnlich, SDPO liegt etwas darunter 

• Der Anteil der restlichen Gase steigt mit dem Veredelungsgrad des Pyrolyseöls, an den Wert 
von VGO kommen diese Versuche jedoch nicht heran 

Bei allen Versuchen mit Pyrolyseöl, behandelt oder nicht, ist ein schneller Anstieg der Risertemperatur 
zu beobachten. Eine plausible Erklärung hierfür wäre das Ablaufen von exothermen beziehungsweise 
weniger stark endothermen Reaktionen. Eine Ursache könnten vor allem die durch den Sauerstoffanteil 
im Pyrolyseöl ermöglichten Oxidationsreaktionen sein. Dies würde auch den Anstieg der Konzentration 
von COx im Produktgas erklären. Auch durch den höheren Koksanteil beim Einsatz von Pyrolyseölen wird 
ein Anstieg der Temperatur erreicht, da bei dessen Abbrand im Regenerator mehr Wärme erzeugt wird.  
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66 ZZuussaammmmeennffaassssuunngg  
 

Ziel dieser Arbeit war unter anderem das Untersuchen der Auswirkungen des Einsatzes von Pyrolyseöl 
als Co-Feed zu Vakuumgasöl (VGO) in einer FCC-Pilotanlage. Dabei wurden Pyrolyseöle 
unterschiedlicher Hydrierungsstufen dem VGO mit 5 m% oder 10 m% beigemischt und die 
Veränderungen des Produktspektrums im Zuge einer Produktanalyse nach dem Lump-Modell 
untersucht. Die beiden verwendeten Pyrolyseöle waren zum einen reines Pyrolyseöl (PO), welches 
keiner weiteren Behandlung unterzogen wurde, zum anderen stabilisiertes und deoxygeniertes 
Pyrolyseöl (SDPO). In Abbildung 79 sind die Versuchsergebnisse aller in dieser Diplomarbeit behandelter 
Versuche zusammenfassend dargestellt.  

 

 

Abbildung 79: Zusammenfassung aller Versuchsdaten in Lumps 

  

Der Einsatz von 5 m% PO bei 550 °C Risertemperatur führt zu einem starken Anstieg des  
Gas-Lumps von 45 m% beim Referenzversuch, auf nun 47,9 m%. Gleichzeitig nimmt der Anteil des 
Benzin-Lumps von ursprünglich 40 m% auf 36,3 m% ab, was letztendlich zu einer Abnahme der 
Konversion um 0,8 m% auf 84,2 m% führt. LCO- und Residue-Lump sinken etwas, der Koksanteil steigt 
erwartungsgemäß von 4,9 m% auf 5,7 m%. Zu erwähnen ist auch der gestiegene Anteil von COx (0,6 m%) 
sowie das erhaltene Produktwasser (0,9 m%), beides auf den hohen Wasser- und Sauerstoffgehalt des 
Feeds zurückzuführen.  
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Bezogen auf die Versuchsdurchführung erwies sich der Einsatz von PO aufgrund seiner starken Neigung 
zur Koksbildung als schwierig, da mit Fortdauer der Versuche stets die Feedleitung verkokte. Aufgrund 
dessen konnte lediglich ein auswertbarer Versuch gefahren werden. Um eine genauere Aussage zum 
Einsatz von PO treffen zu können, müssten mehrere Versuche an der Versuchsanlage durchgeführt 
werden. Inwiefern das Problem der Ablagerungen im Feedstrang auf Großanlagen mit größeren 
Rohrdurchmessern übertragbar ist, kann nur schwer gesagt werden. Eine Neigung zur Koksbildung wird 
jedoch auch dort im Zuge der Feedvorwärmung gegeben sein, sollten ähnliche Temperaturverhältnisse 
wie bei der Versuchsanlage herrschen.  

Angenommen die von uns im Zuge dieses einen Versuches erhaltenen Werte liegen im Bereich des 
tatsächlich zu Erwartenden, so sind diese durchwegs positiv. Ein Anstieg der Gasfraktion auf Kosten des 
Benzinanteils erhöht üblicherweise den Ertrag. Auch der Anstieg des Koksgehaltes (+ 0.8 m%) hält sich, 
vor allem im Vergleich zum SDPO (+ 0,7 m%), in Grenzen. Würden jedoch die Stoffe, die zu den 
Ablagerungen im Feedstrang führe, in die Anlage befördert werden, so würden diese vermutlich die 
Koksausbeute weiter erhöhen.  

Die Versuchsdurchführung der SDPO-Versuche verlief ohne Komplikationen. Aufgrund des geringen 
CCR-Wertes war eine Ablagerung von Koks im Feedstrang auch nicht zu erwarten. Die Ergebnisse der 
SDPO-Versuche bei 530 °C Risertemperatur, wie auch bei 550 °C Risertemperatur, sind gekennzeichnet 
durch einen im Vergleich zum jeweiligen Base-Case sinkenden Gas-Lump bei steigender 
Benzinausbeute. Hierbei ist ein schöner Trend mit steigender Beimischmenge erkennbar. Die konkreten 
Werte sind in Tabelle 19 zusammengefasst.  

Tabelle 19: Werte für Gas-, Benzinanteil und Konversion der SDPO-Versuche 

TTeemmppeerraattuurr  AAnntteeiill  SSDDPPOO  iimm  FFeeeedd  GGaassaanntteeiill  BBeennzziinnaanntteeiill  KKoonnvveerrssiioonn  

553300  °°CC  

0 m% 38,8 m% 44,5 m% 83,3 m% 
5 m% 38,0 m% 45,0 m% 83,0 m% 

10 m% 37,1 m% 45,1 m% 82,2 m% 

555500  °°CC  

0 m% 45,0 m% 40,0 m% 85,0 m% 
5 m% 42,0 m% 41,5 m% 83,5 m% 

10 M% 40,8 m% 42,8 m% 83,6 m% 

 

Die Menge an gebildetem Koks war bis auf eine Ausnahme bei 530 °C und 5 m% Beimischung stets über 
dem Wert des Base-Case. Die Änderungen des Koksanteils bei 530 °C betragen -0,1 m% bei einem 
Einsatz von 5% SDPO und +0,4 m% bei 10 m% SDPO, verglichen mit dem zugehörigen Base-Case. Bei 
550 °C steigt der Koksanteil von 4,9 m% bei reinem VGO auf 5,7 m% bei einem Einsatz von 5 m% SDPO 
und 5,6 m% bei 10 m% SDPO. Auffallend sind die je nach Risertemperatur unterschiedlich hoch 
ausfallenden Differenzen zum Base-Case. Diese sind bei 550°C stärker ausgeprägt als bei 530°C. Dies ist 
in Tabelle 19 gut erkennbar. Innerhalb des Gas-Lumps sind die Ausbeuten an Propylen und Butenen bei 
SDPO feedbezogen ähnlich zu den Versuchen mit 100% VGO. Die Ausbeute an Propylen schwankt 
beispielsweise um maximal 0,3 m%, verglichen mit dem zugehörigen Base-Case.  

 

In Abbildung 80 sind die Verteilungen innerhalb der einzelnen Gas-Lumps aller durchgeführten 
Versuche dargestellt. 
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Abbildung 80: Verteilung innerhalb des Gaslumps aller Versuche _ feedbezogen 

 

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass ein Einsatz von Pyrolyseöl, in seiner behandelten Form als 

SDPO, aus technischer Sicht bei den von uns getesteten Beimischmengen von bis zu 10 m% keine 

Probleme verursachen sollte. Die Verschiebung von Anteilen des Gas-Lumps zum Benzin-Lump 
entspricht prinzipiell den Interessen des Waste2Road Projektes im Sinne der Bereitstellung 
hochwertiger Kraftstoffe für den Straßenverkehr. Vor allem in Raffinerien, deren Hauptaugenmerk auf 
der Erzeugung von Kraftstoffen liegt, ist der Einsatz von SDPO sinnvoll. Für Raffinerien, die auf eine 
erhöhte Ausbeute an gasförmigen Produkten ausgelegt sind, ist eine Verschiebung hin zu mehr Benzin 
weniger vorteilhaft. Der allgemeine Konversionsgrad geht im Vergleich zum Betrieb mit 100% VGO bei 
allen Versuchen mit SDPO zurück. Die konkreten Daten dazu sind in Tabelle 19 zu finden.  Hinsichtlich 
des Umweltschutzes und zur Reduktion des CO2-Fußabdrucks einer Raffinerie, kann der Einsatz von 
SDPO als erneuerbarer Energieträger jedoch sicherlich einen Beitrag leisten.  

Über die tatsächliche Qualität der erhaltenen flüssigen Produkte der Versuche kann bisher noch keine 
Aussage getroffen werden. Zur besseren Beurteilung werden die Proben in Zusammenarbeit mit einem 
Projektpartner auf ihre genaue Zusammensetzung untersucht. 

Neben den Versuchen an der FCC-Pilotanlage der TU-Wien wurden im Rahmen der Diplomarbeit 
ebenfalls Conradson-Carbon-Residue (CCR) Messungen durchgeführt. Dabei wurden neben den in 
dieser Versuchsreihe verwendeten Pyrolyseölen und dem Vakuumgasöl auch weitere Feeds von 
ehemaligen oder zukünftigen Versuchen untersucht. Über die erhaltenen Carbon-Residue-Werte ergibt 
sich eine bessere Einschätzbarkeit der Feeds hinsichtlich ihrer Neigung zur Koksbildung im Feedstrang, 
wie auch in der Anlage selbst. Dabei war bei der Analyse der Pyrolyseöle ein klarer Abfall des CCR-Wertes 
mit steigender Hydrierungsintensität zu erkennen. Konkret sank dieser von ursprünglich 20,46 % bei PO, 
über 10,78 % bei stabilisiertem Pyrolyseöl (SPO), hin zu 1,97 % bei SDPO.  
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77 AAnnhhaanngg  
AAnnhhaanngg  AA::  EErrggeebbnniissssee  CCoonnrraaddssoonn--CCaarrbboonn--RReessiidduuee  AAnnaallyyssee  

  

Tabelle 20: Daten CCR Analyse 

Probe Menge (g) CCR (g) CCR (%) Ѳ CCR (%)   

VGO 
10,0044 0,0204 0,204% 

0,202% 0,020% 10,0024 0,0226 0,226% 
10,0444 0,0177 0,176% 

PO 
3,0050 0,5747 19,125% 

20,459% 0,980% 2,9809 0,6201 20,802% 
3,0065 0,6449 21,450% 

SPO 
5,0171 0,5482 10,927% 

10,780% 0,131% 5,0036 0,5406 10,804% 
4,9999 0,5304 10,608% 

SDPO 
10,0136 0,1872 1,869% 

1,973% 0,075% 10,0126 0,2049 2,046% 
10,0040 0,2004 2,003% 

sVGO 
5,0241 0,2710 5,394% 

5,394% 0,114% 10,1690 0,5626 5,533% 
5,0017 0,2628 5,254% 

Kunststoffpyrolysat 
10,0141 0,0905 0,904% 

0,868% 0,037% 9,9820 0,0815 0,816% 
10,0126 0,0884 0,883% 

DAO 
10,1246 0,4593 4,536% 

4,636% 0,228% 10,0530 0,4978 4,952% 
10,0423 0,4439 4,420% 

Atmosphärischer Rückstand 
10,0575 0,8153 8,106% 

8,320% 0,240% 10,1377 0,8311 8,198% 
10,1467 0,8782 8,655% 

UCO 
10,0070 0,0507 0,507% 

0,478% 0,020% 10,0062 0,0463 0,463% 
10,0107 0,0465 0,465% 

Rapsöl 
10,0220 0,0568 0,567% 

0,578% 0,073% 10,0108 0,0495 0,494% 
10,0428 0,0676 0,673% 

Lippenstiftmasse 
10,0595 0,042 0,418% 

0,357% 0,043% 9,9583 0,0316 0,317% 
10,0387 0,0338 0,337% 

VGO_(Katvergleich) 10,049 0,0284 0,283% 0,242% 0,041% 
10,0302 0,0201 0,200% 
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AAnnhhaanngg  BB::  RR&&II--FFlliieeßßsscchheemmaa  ddeerr  TTeecchhnniikkuummssaannllaaggee  

  

 

Abbildung 81: R&I-Fließschema der FCC-Pilotanlage 
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AAnnhhaanngg  CC::  DDeettaaiilllliieerrttee  EErrggeebbnniissssee  ddeerr  VVeerrssuucchhee  aann  ddeerr  FFCCCC--PPiilloottaannllaaggee  

  

Tabelle 21: Detaillierte Ergebnisse _ Lumpanteile 

 

 

Tabelle 22: Detaillierte Ergebnisse _ Gaslump feedbezogen 

 

 

Tabelle 23: Detaillierte Ergebnisse _ Gaslump gasbezogen 
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77..33 FFoorrmmeellzzeeiicchheenn  

 

dsv Sauterdurchmesser ࣘ Formfaktor 
dp Partikeldurchmesser 
VP Partikelvolumen 
OP Partikeloberfläche 
xi Mengenanteil i-te Kornklasse 
MP Masse Partikel 
ρp hydrodynamische Dichte 
ρFl Fluiddichte 
ρb Schüttdichte 
VB Bettvolumen 
ε Porosität 
 Dynamische Viskosität 
U Leerrohrgeschwindigkeit 
p Druck 
A Fläche 
H Höhe 
g Erdbeschleunigung 
Re Reynoldszahl 
Ar Archimedeszahl 
t Zeit 
cw Widerstandsbeiwert 
FA Auftriebskraft 
FG Gewichtskraft 
FW Widerstandskraft 
T Temperatur 
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