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Kurzfassung

Das Ziel dieser Diplomarbeit ist, den Einsatz von raffiniertem Glycerin in einer
kontinuierlich betriebenen Fluid Catalytic Cracking-Pilotanlage zu untersuchen. Dabei
wird 99,5wWw% reines Glycerin in verschiedenen Mischungen mit Vakuumgasol (VGO)
als Einsatzstoff fir den FCC-Prozess verwendet. Die resultierenden Produkte werden
auf ihre Zusammensetzung und Eigenschaften hin untersucht. Des Weiteren soll fur
technisches Glycerin mit einem hohen Restsalzgehalt eine geeignete Methode zur

Aufreinigung gefunden werden.

Bei den Versuchen ist zu beobachten, dass mit steigender Glycerinbeimischung der
Wassergehalt im Produkt fast linear ansteigt. Dabei steigt der Wassergehalt im
Produkt, wenn die FCC-Anlage mit 100% Glycerin betrieben wird, auf ca. 60w%.
Daruber hinaus erhoht sich die Konzentration der Kohlenstoffoxide (CO2, CO) bei
annahernd gleicher Koksproduktion im Produktgas drastisch. Die wertvollen Produkte,
also der Gas- und Benzin-Lump nehmen mit der Erhéhung des Glyceringehalts im

Feed fast linear ab.

Weiterfuhrend zeigt eine Analyse der Glycerinkonversion, dass, unabhangig vom
Massenanteil Glycerin im Einsatzstoff, rund 60w% des eingesetzten Glycerins zu
Wasser umgewandelt werden. Die Untersuchung zeigt ebenfalls, dass ein groler
Anteil des Glycerins zu Koks und Kohlenstoffoxiden umgewandelt wird. Weiters zeigt
die Auswertung, dass nur ein geringer Anteil des eingesetzten Glycerins zu Gas oder

Benzin umgesetzt wird.

Die Aufreinigung des technischen Glycerins hingegen war sehr erfolgreich. Mit Hilfe
der gewahlten zweistufigen diskontinuierlichen Destillation (atmosphéarische- und
Vakuumdestillation) wurde das technische Glycerin ohne thermische Schadigung von
78w% auf 99,6w% aufgereinigt. Zusatzlich wurde mit dieser Methode der Grofteil des

Salzes aus dem Glycerin entfernt.




Abstract

The aim of this work is to research the use of refined glycerol as a feedstock for Fluid
Catalytic Cracking. Therefore, highly pure glycerol (99,5Ww%) is mixed with vacuum gas
oil at several ratios and used as feedstock in a fluid catalytic cracking pilot plant. The
pilot plant is situated at the Vienna University of Technology. The resulting products

are analyzed and important benchmark parameters are experimentally determined.

What we can see in this experiment is, that with higher glycerol concentrations in the
feed, the water content of the product is linear ascending up to 60w%. In addition to
this the carbon oxide content ascends steeply while the coke production stays almost
at the same level. The content of the valuable products (gas and gasoline) is

decreasing badly, with the increase of the glycerol content in the feed.

Furthermore, the investigation of the glycerol conversions shows, that unrelated to the
glycerol content in the feed, about 60w% of the glycerol are converted to water.
Additional to that, it is clearly evident that a large amount of the glycerol is converted
to carbon monoxide, carbon dioxide and coke. Only a small part of the glycerol is

converted to gas or gasoline.

The purification of technical glycerol was very successful. With a two step batch
distillation (atmospherical and vacuum) it was possible to purify the glycerol up to
99,6w%. Another benefit was, that all the salt residues were removed without thermal

degradation of the glycerol.
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1. Motivation

Bedingt durch die weltweit steigenden Bevolkerungszahlen wird sich der
Energiekonsum in den nachsten Jahrzehnten voraussichtlich weiter steigern. Mit dem
zunehmenden Energieverbrauch steigt auch die Belastung der Umwelt. Weitgreifende
klimapolitische Regulationen in der Europaischen Union zwingen Industrie und
Endverbraucher zum verstarkten Einsatz von erneuerbaren Energietragen (Richtlinie
2009/28/EG) wund zu einer erheblichen Steigerung der Energieeffizienz
(Energieeffizienzrichtlinie der EU 2012/27/EU).

Die offentlich zur Verfligung stehenden Prognosen bezuglich des Energiemarktes von
Shell [1], Exxon Mobile [2], etc. prognostizieren einen stetig steigenden Verbrauch an
Primarenergietragern. Ziel der Zukunft muss es sein, dem Treibhauseffekt entgegen
zu wirken, und neben den Effizienzmallnahmen vermehrt CO2-neutrale Energietrager
in industriellen Anwendungen, sowie im Transportsektor einzubinden. Beispielsweise
kann durch die Beimischung von biologischen Energietragern in technisch
ausgereiften Prozessen fossiler Brennstoff zum Teil substituiert werden. Fir die
Anwendung in Dieselmotoren wird zum Beispiel Biodiesel (vor allem
Fettsauremethylester, FAME) zur Einhaltung der Beimischquoten eingesetzt. Durch
die in den letzten Jahren schlagartig explodierte Biodieselproduktion fallt technisches

Glycerin (auch Glycerol, Propan-1,2,3-triol) in riesigen Mengen als Wertstoff an.

Frihere Publikationen zur technischen Nutzung von Glycerin [3] [4] [5] beschaftigten
sich zwar mit den potentiellen Anwendungen von Glycerin als Biofeed, jedoch wurde
in der offentlich zuganglichen Literatur bis jetzt noch keine Anwendung mit Glycerin in

einer kontinuierlichen FCC-Anlage publiziert.

Die spannende Aufgabe dieser Untersuchung ist es nun, den ausgereiften Betrieb
einer FCC-Technikumsanlage zu modifizieren. Es soll Gberpruft werden, ob und in wie

weit der fossile Einsatzstoff Vakuumgasol (VGO) durch Glycerin ersetzt werden kann.




2. Aufgabenstellung

Im Zuge dieser Diplomarbeit soll untersucht werden, ob und in wie fern die
Beimischung von raffinietem Glycerin (99,5W%) zum Standardfeed in einer
vollkontinuierlichen FCC-Pilotanlage moglich ist. Als Standardfeed und Basecase wird,
reines und hydriertes, VGO der OMV AG verwendet.

Die Pilotanlage wurde 2010 fertig gestellt und ist fur den Betrieb mit reinem VGO-Feed
ausgelegt. Fur jeden Versuch sind sowohl das Produkt-, als auch das Abgas, sowie
betriebsrelevante Parameter zu analysieren. Weiterfihrend sind die Wartung und fur

die Versuche notwendige Umbauten, sowie Reparaturen Teile dieser Diplomarbeit
Die einheitliche Definition von Glycerin flr diese Arbeit ist in Kapitel 3.4.1 nachzulesen.

Vorausgehende Versuche [6] beschaftigten sich mit der Mischbarkeit von technischem
Glycerin (~80w%), aus der Biodieselproduktion, mit VGO als Feed fur den FCC-
Prozess. Aufgrund der Nichtmischbarkeit von technischem Glycerin und dem VGO
musste das Feedsystem um einen zweiten Strang erweitert werden, um eine
gleichbleibende Zusammensetzung des Feeds zu gewahrleisten. Die Versuche mit
dem technischen Glycerin scheiterten am zu hohen Restsalzgehalt (Katalysatoren bei
der Biodieselumesterung mit Methanol). Die Salze lagerten sich bis zur Verstopfung
an der Innenseite des Feedeinleitrohrs an. In dieser Vorstudie werden Versuche mit
der Beimischung von 15w% raffinierten Glycerin zu VGO erfolgreich in der FCC-

Pilotanlage durchgeflhrt.

Das Ziel dieser Untersuchung ist, verschiedene Mischungen von raffiniertem Glycerin
und VGO als Feed fur die FCC-Technikumsanlage zu verwenden. Dabei soll der
Glyceringehalt im Feed schrittweise, bis zum Feeding mit reinem Glycerin, erhoht
werden. Als Vergleichsversuch ist ein Basecase mit 100% VGO Feed zu erstellen.
Eine wichtige Erkenntnis der Untersuchung ist die Gesamtkraftstoffausbeute.
Weiterfuhrend wird analysiert inwiefern sich die Zusammensetzung der verschiedenen
Produkt-Lumps mit der unterschiedlichen Feedzusammensetzung &andert. Des
Weiteren wird eine Sauerstoffbilanz erstellt und etwaige Differenzen erortert.
SchlieRlich werden die Produktzusammensetzungen der Versuche von reinem VGO

bis zu reinem Glycerin verglichen.




3. Grundlagen

3.1 Einleitung

Zu Beginn dieser Arbeit wird in einer kurzen Einleitung die energie- und klimapolitische
Situation in der EU, respektive in Osterreich erortert. Auf Grund der in den folgenden
Absatzen besprochenen Restriktionen und Zielvorgaben bezuglich Emissionen und
dem Einsatz von erneuerbaren Energien der jeweiligen EU-Staaten besteht der Bedarf

an Forschungsarbeiten zur Anwendung von erneuerbaren Energietragern.

In Osterreich bietet sich aufgrund der Topographie Wasserkraft als beste Alternative
an. Jedoch ist die Wasserkraft in Osterreich bereits massiv ausgebaut und neue
Projekte werden, meist aufgrund der tiefen baulichen Eingriffe in die Natur und
entsprechender Gesetzte dagegen, nur selten und unter vielen Auflagen genehmigt.
Sonnen- und Windenergie sind in Osterreich lokal bereits sehr gut aufgestellt, jedoch
ist ahnlich wie bei Wasserkraft der topologische Faktor limitierend. Die gute
Verfugbarkeit und Vielseitigkeit bei der energetischen Nutzung sprechen den

nachwachsenden Rohstoffen grol3es Potential flr die Zukunft zu.

In Abbildung 1 und Abbildung 2 ist der Primarenergieverbrauch in Osterreich fir die
Jahre 1990 und 2013 in Prozent dargestellt. Als sonstige erneuerbare Energien
verstehen sich Solar-, Windenergie, Energie aus Biomasse und Geothermie. In diesen
Abbildungen ist gut zu erkennen, dass die erneuerbaren Energien auf Basis der
Osterreichischen Gesetzgebung, bezuglich der Forderung von erneuerbaren Energien
[7]in den letzten 23 Jahren absolut um rund 10% gestiegen sind und damit einen Anteil
von 30% haben. Kommt in den nachsten Jahrzehnten kein Verbot fur fossile Rohstoffe
werden diese, wegen der ausgereiften Technik und der Wirtschaftlichkeit,

voraussichtlich weiter den grofdten Teil des Bruttoinlandsverbrauchs ausmachen.

Aulerdem wird in Abbildung 4 ersichtlich, dass der Transportsektor 2013 mehr als
30% des Energieendverbrauchs in Osterreich ausmachte. Verglichen mit 1990
(Abbildung 3) stagniert dieser Wert bei rund 30%. Dieser Aspekt lasst die Vermutung
zu, dass dem Transportsektor und somit dem Kraftstoffbereich auch in Zukunft grof3e
energietechnische Bedeutung zukommt. Fur die nachsten Jahrzehnte gilt es, das
Potential von biogenen Einsatzstoffen in der Raffinerietechnik zu erforschen.

Besonderes Augenmerk muss auf die Wirtschaftlichkeit im Vergleich mit fossilen




Einsatzstoffen gelegt werden. Erste Schritte dieser neuen Herausforderung sind das
Blending von Diesel mit FAME und Benzin mit Ethanol, sowie die Herstellung von
Hydrotreated Vegetable Oil (HVO) in Hydrieranlagen. Eine weitere Mdglichkeit
Biomasse in der Raffinerietechnik zu integrieren ware als Cofeed in verschiedenen
Umwandlungsprozessen, wie beispielsweise dem Fluid Catalytic Cracken oder dem
Coking. Ziel muss jedoch sein, durch das Cofeeding von Biomasse die Ausbeute an
gewinnbringenden Produkten (Benzin, Diesel, Kerosin, Ethen, Propen, etc.) konstant

zu halten oder im besten Fall zu steigern.

Im Zuge dieser Arbeit wird die Erdolraffination, im speziellen der oben genannte FCC-
Prozess, die FCC-Technikumsanlage der TU-Wien und die verschiedenen Produkte
genauer beschrieben. Schliellich wird in dieser These eine Mischungsreihe von VGO

und Glycerin als Feed fir die FCC-Pilotanlage untersucht.

Sonst. Brennbare Brennbare
Erneuerbaren ___ o Abfille E Son;t‘ " abfille
Energien _ % fneuerbaren _, 2%

Energien
Wasserrkaft __ 9%

19%
11% \

T Kohle
16%

Wasserrkaft
12%

ol
36%

Gas
21%

Abbildung 1 Bruttoinlandsverbrauch Osterreich Abbildung 2 Bruttoinlandsverbrauch Osterreich

1990 in [%] [8] 2013in [%] [8]

Landwirtschaft Produzierender Landwirtschaft Produzierender

3% Bereich 2% Bereich
y 28% et y 30%
) : /.'-' rivate _ r b
Private y Haushalt r
Haushalt ____/ 25% Y

32% i

Dienstleistung Verkehr
10% 27%

Abbildung 3 Energieendverbrauch nach Sektoren Abbildung 4 Energieendverbrauch nach Sektoren
1990 [8] 2013 [8]



3.2 Klima- und Energiepolitik in Osterreich

3.2.1 Erneuerbare Energietriger und Energieeffizienz

In Osterreich wird derzeit die ,Energiestrategie Osterreich“ [9] des Bundesministerium
fir Wissenschaft, Forschung und Wirtschaft (bmwfw) und des Lebensministeriums
umgesetzt. Ziel dieser Strategie ist eine massive Umstrukturierung des
Osterreichischen Energiemarktes um die heimische Energieversorgung krisensicherer

zu gestalten. Die drei Grundsaulen der Strategie sind

e Steigerung der Energieeffizienz
e Ausbau der erneuerbaren Energien

e Sicherstellung der Energieversorgung

Die Strategie sieht vor, das Niveau des Energieendverbrauchs auf den Wert von ca.
1100 PJ konstant zu halten. Wie in Abbildung 5 veranschaulicht stagniert der
Endenergieverbrauch seit 2005 bei den gewtinschten 1100 PJ. Des Weiteren ist auch
klar ersichtlich, dass der Anteil an fossilen Energietragern, also Olprodukten, Gas und

Kohle ebenfalls seit 2005 konstant bei Gber 50 % liegen.
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Abbildung 5 Endenergieverbrauch Osterreich 1990-2013 [8]
Darlber hinaus geht aus dem ,Energiestatus Osterreich 2015* [8] hervor, dass 2013

die erneuerbaren Energietrager an der inlandischen Energieerzeugung bereits einen
Anteil von rund 78% haben (402 PJ von 513,3 PJ).




3.2.2 Reduktionsziel fiir Treibhausgase

In der Tagung des Europaischen Rates vom 23. und 24. Oktober 2014 [10] wurde
beschlossen die EU-internen Treibhausgasemissionen bis 2030 im Vergleich zu 1990
um 40% zu reduzieren. In Abbildung 6 sind die Hauptemissionsverursacher der letzten
Jahre fiir Osterreich, nach Sektoren aufgeschliisselt, dargestellt. Der groRte Anteil der

Emissionen entsteht durch die Industrie, den Verkehr und die Energieerzeugung.
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Abbildung 6 CO2 Emissionen in Osterreich bis 2013 [11]

Um das ambitionierte Reduktionsziel der Europaischen Union zu erreichen, mussen
die wichtigsten Treibhausgase COz2, Fluorkohlenwasserstoffe, Methan und Stickoxide
zuklnftig  reduziert werden. Kohlendioxid stammt hauptsachlich  aus

verbrennungstechnischen Anwendungen mit fossilem Rohstoffeinsatz.

Wie zuvor erwahnt wird aus Abbildung 6 ersichtlich, dass der Verkehrssektor einen
groRen Anteil an den Gesamtemissionen in Osterreich hat. In Abbildung 7 sind die
Kraftstoffsverkaufszahlen inklusive allfalliger Bioanteile mit Hilfe von Zahlen des
Bundesministerium fur Land- und Forstwirtschaft, Umwelt- und Wasserwirtschaft
dargestellt [12]. Derzeit wird in Diesel vor allem FAME oder hydriertes Pflanzendl

(HVO) und in Benzin Bioethanol in geringem Prozentbereich beigemischt. Von den




verkauften Treibstoffmengen in Osterreich sind 20w% Ottokraftstoffe und die
restlichen 80w% sind Diesel. Um fir diesen Sektor trotz gleichbleibender oder
steigender Kraftstoffverkaufszahlen und konstanter Biobeimischquoten eine CO2
Reduktion zu erzielen, mussen weitere Losungsansatze in der Raffinerietechnik

erforscht werden.
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Abbildung 7 Kraftstoffverkauf in Osterreich [12]

Die Anwendung von Glycerin als Cofeed in FCC-Anlagen wurde die CO2 Bilanz des
Transportsektors verbessern. Voraussetzung fur die Anwendung von Glycerin ist eine
gleichbleibende Kraftstoffausbeute und eine konstante Kraftstoffqualitat. Dieser

potentielle Losungsansatz wird im Zuge dieser Diplomarbeit untersucht.




3.3 Entstehung, Gewinnung und Raffination konventioneller

Kraftstoffe

3.3.1 Entstehung und Gewinnung von Erdol

Erddl ist ein Gemisch aus verschiedensten Kohlenwasserstoffen. Die Entstehung
dauert mehrere Millionen Jahre und hat seinen Ursprung in marinen Kleinlebewesen
oder in Pflanzen. Dabei sinken die kohlenstoffhaltigen Edukte zum Meeresgrund und
werden in mehreren Schritten mit undurchlassigen Sedimentschichten Uberlagert.
Anaerobe Bakterien, sowie erhdhte Dricke und Temperaturen flihren schlie3lich zur
Konversion in Kohlenwasserstoffe. Durch die standige Bewegung der Erdkruste
migriert sowohl das Erddl, als auch das Erdgas in porose Speichergesteine. Rund 80%
der heute bekannten Lagerstatten des Erddls sind Antiklinale oder Salzstockdacher in
1000-6000m Tiefe. Nach erfolgreicher Lagerstattensuche bzw. Aufschlussbohrung

kann das Erddl mittels drei verschiedener Verfahren geférdert werden.

o Primarforderung, durch Eruptivférderung, Férderpumpen und Gaslift-
forderung sind bis zu 20% gewinnbar.

o Bei der Sekundarforderung wird der Lagerstattendruck durch Flutung
der Lagerstatte mit Wasser aufrechterhalten und bis zu 30% des
Rohstoffes gewonnen.

o Die aufwendigste, aber effektivste Methode (bis zu 50% der Lagerstatte
kann ausgebeutet werden) ist die Tertiarforderung. Mittels
Wasserdampf, Polymeren, und Verdrangungsgasen (CO2 oder

Flussiggase) wird eine niederviskose Ol-Wasser-Emulsion geférdert.

3.3.2 Chemie des Rohéls

Erddl ist ein Naturprodukt und variiert in seiner Zusammensetzung je nach Lagerstatte
sehr stark. Nach der Abtrennung des mitgeforderten Wassers sind die
Hauptbestandteile des Rohols Kohlenstoff (bis 90w%) und Wasserstoff (bis 14w%),
sowie Schwefel, Stickstoff und Sauerstoff. Dabei kommen Kohlenwasserstoffe
vorwiegend als Paraffine (Alkane), Naphthene (Cycloalkane), Aromaten und sehr

selten auch als Olefine (Alkene) im Erdél vor.




Schwefel kommt hauptsachlich in den Verbindungen der Mercaptane, Thioether oder
Thiocycloalkane vor. Wegen der geltenden Schwefelgrenzwerte fir Kraftstoffe (10

ppm) und weil Schwefel ein Katalysatorgift ist, wird er durch Hydrierung entfernt.

In eher geringen Mengen kommen Sauerstoff (als Carbonsaure) und Stickstoff (als
Pyridin- und Chinolinderivat) vor. Trotz der geringen Mengen fuhren die meist
basischen Stickstoffverbindungen bei sauer katalytischen Prozessen zur

Deaktivierung des Katalysators und missen somit unbedingt entfernt werden.

Des Weiteren sind aufgrund der Férderung anorganische Verschmutzungen im Rohdl
zu finden. Neben den Salzverbindungen (MgClz, CaClz, NaCl, etc.) sind Metalle wie
Vanadium, Arsen und Nickel zu finden. Die anorganischen Verunreinigungen sind oft
Katalysatorgiffe =~ und  koénnen  ferner zu  Schwierigkeiten  bei  der

verbrennungstechnischen Anwendung flhren.

Die Dichte des Erddls variiert, so wie die elementare Zusammensetzung, nach
geographischer Lage und Foérderungsmethode zwischen 0,8 kg/l (Leichtdl) und 1 kg/l
(Schwerdl). Der Siedebereich des Rohdls erstreckt sich tber mehrere 100°C.

3.3.3 Erdélraffination

3.3.3.1 Grundschema einer Erdolraffinerie

Wie in Abbildung 8 veranschaulicht kann eine moderne Kraftstoffraffinerie in die
Sektoren Trennung, Konversion/Umwandlung und Nachbehandlung aufgeteilt werden.
In den folgenden Absatzen werden die oben genannten Schritte genauer ausgefihrt
und ein kurzer Uberblick Uber die wichtigsten Spezifikationen gegeben. Des Weiteren
ist der fur diese Untersuchung verwendete FCC-Prozess in Kapitel 3.5 genauer

beschrieben.




Propan
ase N 3as Trann- und = TP
Mischanlage Butan
c » Propylen, Ethylen
g ST
T Benane ! Reformer
z i |
Fohil . g > Benzin- Benzin- — Superhenzin
(entsalzt) S —» Raffination Mischanlage | nomalbenzin
w
=
(=%
E Mitteldosiiarte Di |
L Sohedls
z Hydrofiner Mitteldestillat- [ ™ ~ o0
—] Mischanlage |———w Leichtes Heizdl
Atmasphrisshar Claus-Anlage Schwefel
Rilokstand
'.-"achv.l.m—
A Crachgase Heizdl
- Ll gizdl- g o
H Crackbenzin ) b Sichweres Heizil
; e rmchmifaestizte ™ MisChaniage
- Katalytische |
2 Crackanlage
o
= LS.'EGL'rl'.icfcsranu'
3
€ ™ visbreaker
= —=
Lo} _
= Bitumen Bitumen
Anlage
- Coker
Vakuurm-Rickstand = Koks
i Jo / L. A
Trennung Umwiandiung Machbehandiung

Abbildung 8 GrundflieBbild einer Erddlraffinerie [13]

3.3.3.2 Vorbehandlung des Rohdls
Um die verschiedenen Rohéle in der thermischen Trennung, das heil3t der
atmospharischen- und der Vakuumdestillation, problemlos aufzutrennen, mussen

Verunreinigungen wie Wasser und Salze vorher entfernt werden.

Salze aus Formationswasser oder Meerwasser verursachen in den
Destillationskolonnen hohere Siedetemperaturen, beglnstigen Korrosion und fuhren
zu Ablagerungen an Heizelementen. Zu diesem Zweck wird das Rohdl bei 120°C und
4-5 bar mit insgesamt 3-5% Frischwasser vermengt. Zusatzlich wird zur besseren
Abtrennung von Ol und Wasser mit Demulgatoren gearbeitet. Um auch die kleinsten
Wassertropfchen der Emulsion in denen Salz geldst ist in die Wasserphase zu

Uberfuhren, wird ein Hochspannungswechselfeld mit 15-20 kV angelegt [13].
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3.3.3.3 Thermische Trennung des Rohols

Im ersten Schritt der thermischen Trennung wird entsalztes Rohdl in mehreren
Warmetauschern mit den Destillationsprodukten auf ca. 250°C vorgewarmt und
schlie3lich in einem direkt befeuerten Erhitzer fur die atmospharische Destillation auf
Betriebstemperatur gebracht. Bei der Uberschreitung von 400°C setzen bereits
thermische Crackvorgange ein, deshalb darf diese Temperatur nicht Uberschritten
werden. Neben dem gewonnen Raffineriegas, Benzin und Mitteldestillat wird der
atmospharische Ruckstand als Einsatz fur die Vakuumdestillation verwendet. Die
genauen Spezifikationen, wie zum Beispiel Siedetemperatur und chemische
Zusammensetzung der einzelnen Siedeschnitte, hangen stark von der jeweiligen
Raffineriekonfiguration bzw. vom verwendeten Rohdl ab. In der Vakuumdestillation,
welche bei 30-70 mbar arbeitet, wird die Siedetemperatur um rund 150 C° gesenkt
[14]. Die gewonnenen Breitband-Vakuumdestillate mit einem atmospharischen
Siedebereich von 350-566°C werden vorzugsweise als Feed fur die FCC Anlagen

eingesetzt.

Eine mogliche Produkttrennung nach Siedeschnitten bei Umgebungsdruck kann wie

folgt aussehen [13]:

e Raffinerie- und Flissiggase < 32°C

e Benzin (Leichtbenzin, Naphtha) 32-193°C

e Kerosin 193-271°C
e (Gasol (Leicht bis Schwer) 271-566°C
e Vakuum Ruckstand > 566°C
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3.3.3.4 Stoffliche Konversion des Rohols durch thermisches Cracken

Thermisches Cracken wurde vor allem in den Anfangen der Raffinerietechnik zur
Erhdhung der Kraftstoffausbeute verwendet, aktuell wird aber vor allem durch
katalytisches Cracken die Kraftstoffausbeute gesteigert. Thermische Crackverfahren
kommen heutzutage fast ausschlieBlich als Visbreaking, Coking und Retorting
Verfahren zur Behandlung von Olschiefern und —sanden zur Anwendung. Dariiber
hinaus zahlt auch das Steamcracking zu den thermischen Verfahren, wird jedoch
aufgrund der massiven Verfahrensunterschiede im nachfolgenden Kapitel separat

beschrieben.

Grundsatzlich laufen beim thermischen Cracken viele komplexe Teilreaktionen
nebeneinander ab. Die Reaktionen sind meist endotherm und beeinflussen sich

gegenseitig. Der radikalische Mechanismus wird in folgende Teilschritte unterteilt

o Startreaktion, bei erhohter Temperatur und gegebenenfalls erhdhtem Druck
bilden sich unter a- oder B- Spaltung von Kohlenwasserstoffen primare C-
Radikale.

e Die Wasserstoffabstraktion und die Isomerisierung sind abhangig von der
relativen Stabilitat der C-Radikale (tertiar > sekundar > primar). Bei der
Wasserstoffabstraktion wird von einem benachbarten Kohlenwasserstoffatom
ein H abgezogen. Hingegen wird bei der Isomerisierung das C—Radikal
intramolekular verlagert und gegebenenfalls das auf3erste C-Atom mit einem H
Atom abgesattigt.

e Schlieldlich reagieren beim Kettenabbruch zwei Radikale miteinander und
bilden ein neues Molekdl.

o Des Weiteren bilden sich Olefine, zyklische Kohlenwasserstoffe, aromatische

Verbindungen und durch Kondensation dieser Aromaten Koks.

Das Visbreaking Verfahren (auch mildes Cracken genannt) lauft bei 480-490°C und 8-
50bar ab. Als Einsatz kann sowohl atmospharischer- als auch Vakuumrickstand
verwendet werden. Der Feed wird vorgewarmt und mit Gasdl aus der Kolonne
abgeschreckt. In der Fraktionier- und anschlie®end in der Flashkolonne wird das
Produkt aufgetrennt. Ziel dieses Prozesses ist die Erniedrigung der Viskositat und des
FlieBpunktes. Dadurch erhohen sich der Benzinanteil, und die Fraktion fur die

katalytische Behandlung.
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Beim Fluid- bzw. Flexi-Coking werden in einer kontinuierlich betriebenen Wirbelschicht
vor allem Destillationsrickstande mittels heilRem Koksbett bei 500-550°C vergast. Die
Produkte Cokergase (12%), Naphtha (15%) und Gasodle (44%) werden im Kopf des
Reaktors abgezogen [14]. Der entstehende Koks wird in einem zweiten

Wirbelschichtreaktor zur Beheizung der Primarwirbelschicht thermisch genutzt.

3.3.3.5 Stoffliche Konversion des Rohols durch Steamcracken

Bei Temperaturen von Uber 800°C werden Kohlenwasserstoffe in Gegenwart von
Uberhitztem Wasserdampf in einer stark endothermen Reaktion im Roéhrenspaltofen
thermisch gecrackt. Ahnlich wie im vorigen Kapitel beschrieben ist der Mechanismus
radikalisch und es laufen Start-, Wachstums- und Abbruchsreaktion parallel ab. Beim
Steamcracken (auch Pyrolyse genannt) werden Naphtha oder andere leichte
Erdolfraktionen als Einsatz verwendet um hauptsachlich kurzkettige Olefine
herzustellen. Um das thermische Cracken am Ofenausgang ad hoc zu unterbinden
wird das Produkt am Ofenausgang schlagartig abgekunhlt. Zielprodukte sind C2-C4

Olefine als Grundbausteine fiur die Chemieindustrie.

3.3.3.6 Stoffliche Konversion des Rohols durch katalytisches Cracken
Der in dieser Arbeit verwendete FCC-Prozess wird in Kapitel 3.5 detailliert

beschrieben.

3.3.3.7 Stoffliche Konversion des Rohols durch katalytisches Reformieren

Neben dem FCC-Prozess liefert das katalytische Reformieren den grof3ten Anteil zum
Blending von hochklopffestem Fahrbenzin. Dabei wird die Schwerbenzinfraktion
(atmospharischer Siedeschnitt 70-180°C, ROZ 40-60) bei 490-540°C und 8-40 bar
unter Verwendung von ca. 0,75% Platin auf Zeolithtrager als Katalysator teilweise
aromatisiert und so die Oktanzahl erhéht. Durch die ablaufende Dehydrozyklisierung
und Aromatisierung entstehen Gemische aus Aromaten und substituieren Aromaten,
welches auch als Einsatzstoff zur Produktion von Reinaromaten BTX (Benzol, Toluol,
Xylol) Anwendung findet. Des Weiteren fallt Wasserstoff als wichtiges Nebenprodukt

an.
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3.3.3.8 Stoffliche Konversion des Rohols durch katalysierte Isomerisierung

Ziel der Isomerisierung ist es, nicht oder wenig verzweigte Paraffine in stark verzweigte
Isoparaffine umzuwandeln. Bei 15-30 bar und 150-200°C wird dadurch mit Hilfe eines
Platin Katalysators auf Aluminiumoxidtrager die Oktanzahl von Leichtbenzin erhoht
oder die Isobutan Ausbeute eines Cs-Schnittes maximiert. Der Mechanismus lauft wie
beim katalytischen Cracken Uber Carbeniumionen als Reaktionstrager ab (siehe
Kapitel 3.5.1).

3.3.3.9 Katalytische Alkylierung

Bei der katalytischen Alkylierung werden Isobutan und niedere Olefine zu Alkylaten mit
einer ROZ von >95 hergestellt und als Blendingkomponente fir Fahrbenzin verwendet.
Als Katalysator dient konzentrierte H2SO4 bei 4-5°C oder HF bei 10-46°C. Bedingt
durch 6 bis 10-fachen Isobutanuberschuss ist die Wirtschaftlichkeit dieses Verfahrens

stark von der Verflugbarkeit von Isobutan abhangig.

3.3.3.10 Hydrierende Verfahren

Unter dem Sammelbegriff ,hydrierende Verfahren® versteht sich in der
Erddlverarbeitung sowohl das Hydrofining, als auch das Hydrocracken von
Erdolderivaten in einer Wasserstoffumgebung. Das breite Betriebsfeld der

hydrierenden Verfahren ist in Abbildung 9 veranschaulicht.

TRy 1. Hydrierende Entschwefelung von
| Benzin

2. Hydrierende Entschwefelung von
Mitteldestillaten

3. Hydrierende Entschwefelung von
Vakuumdestillaten

4. Hydrierende Entschwefelung von
Rickstanden

5. Hydrocracken

6. Selektives Hydrocracken leichtes
Gasol (katalytische Entparaffinieren)

7. Selektives Hydrocracken schweres
Gasol

Abbildung 9 Ubersicht iiber die Hydrierenden Verfahren [14]

Die Hydrierung mittels Kobalt/Molybdan Katalysatoren auf Aluminiumoxid liefert

folgende Vorteile:

e Entfernung von Schwefel, Stickstoff, Arsen, Nickel und Vanadium
o Die Sattigung ungesattigter Kohlenwasserstoffe

e Entfernung von Sauerstoffverbindungen erhéht die Lagerstabilitat
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3.3.4 Produkte der Rohélraffinerie

In Tabelle 1 ist eine vereinfachte Einteilung der mdglichen Endprodukte einer
Erdolraffinerie aufgelistet. Als wichtigste Produkte flr den Transportsektor in
Osterreich und der EU sind Fahrbenzin mit einer ROZ >95 und Diesel (auch
Winterdieselschnitte) herauszuheben. Winterdiesel hat im Vergleich zu
konventionellen Diesel den Vorteil, dass auch bei Temperaturen bis -40°C keine
langkettigen Paraffine kristallisieren. Durch Additive wird der Cold Filter Plugging Point
(CFPP) deutlich herabgesetzt. Die wirtschaftlichsten Fraktionen sind Fahrbenzin,
Diesel und Naphtha. Das Ziel des FCC-Prozesses ist die Maximierung der
Kraftstoffausbeute. Der fur diese Untersuchung verwendete Feed VGO wird als

Vakuumdestillat mit einem Siedebereich 350 bis ca. 500°C angeflhrt.

Tabelle 1 Produkte einer modernen Erdolraffinerie

Erddlfraktion Produktbeschreibung

Raffineriegase Koch-, Heiz- und Industriebrennstoffe, Synthesebausteine

Flissiggase (C3-C4) Koch-, Heiz- und Industriebrennstoffe, Synthesebausteine
99 sowie Grundkomponenten fiir Ottokraftstoffe
Rohstoff flir Ottokraftstoffe, Petrochemie und Einsatz fiir das

Benzine 35-200°C .
Reformieren

Siedebereich 50-250°C Weitschnitt- Dusentreibstoff
Petroleum (Kerosin) 150-250°C Flugdusen-, Traktorentreibstoff und Leuchtpetroleum
Gasdle 200-370°C Dieselkraftstoff und Heizdl EL
Rickstandsol > 370°C Heizdl S, Bunkerdle, Rohstoffe zur Schmierédlherstellung
Vakuumdestillate 350-~500°C Motoren-, Maschinenschmieréle und FCC Einsatzstoff
Ruckstande der Vakuumdestillation Bitumen oder StralRenasphalt
Petrolkoks und Olruf Elektrodenherstellung und Reifenproduktion
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3.4 Glycerin, Eigenschaften und Stand der Technik

In den folgenden Absatzen werden Eigenschaften und technisch relevante Details

bezuglich der Verwendung von Glycerin in einer FCC-Anlage beschrieben.

3.4.1 Eigenschaften und Qualititsmerkmale des Glycerins
Glycerin (auch Glycerol) kommt als Gerustmolekul in Triglyceriden vor und ist eine der

wichtigsten Zwischenstufen im Metabolismus des menschlichen Korpers.

Erstmals wurde das Glycerin 1779 vom schwedischen Wissenschaftler Carl W.
Scheele als durchsichtige, sirupahnliche Flissigkeit mit Losungsmitteleigenschaften
beschrieben. Schon damals war bekannt, dass Glycerin in Kohlenwasserstoffen nicht
I6slich ist. Mit dem heutigen Wissensstand ist Glycerin chemisch gesehen eine
farblose, fast geruchlose, hygroskopische, odlige Substanz und der einfachste
dreiwertige Alkohol. Glycerin kann sowohl aus natiurlichen Einsatzstoffen, als auch
petrochemisch hergestellt werden. Beim Prozessieren von Glycerin ist besonders auf
die Zersetzungstemperatur von 290°C bei Umgebungsdruck zu achten. Das Glycerin
zersetzt sich beim Uberschreiten dieser Temperatur (iberwiegend zu Acrolein (auch
Acrylaldehyd). Acrolein ist flissig, farblos, hat einen stechenden Geruch und ist
aulerst toxisch, Glycerin hingegen hat in seiner reinen Form ein geringes Reiz- und
Wirkpotential [15]. Wegen der drei hydrophilen Alkoholgruppen ist Glycerin stark
hygroskopisch und wasserloslich. Weitere wichtige chemische Eigenschaften sind in

Tabelle 2 zu finden.

Tabelle 2 Eigenschaften des Glycerins

Technische Eigenschaft Wert
Summenformel C;3Hs(OH)s
Strukturformel ”0/\0(\0"

H
Molmasse [g/mol] 92,09
Sauerstoff [w%)] 52,12%
Kohlenstoff [w%] 39,13%
Wasserstoff [w%)] 8,76%
Dichte bei 20°C [g/cm?] 1,26 [15]
Flammpunkt im geschlossenen Tiegel [°C] 191 [15]
Ziindtemperatur [°C] 400 [15]
dynamische Viskositat bei 20°C [mPa*s] 1412 [15]
LD 50 (Kaninchen) [mg/kg] > 10000 [15]
Lebensmittelzusatzkennzeichnung E 422
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Glycerin kann in der Europaischen Union in verschiedenen Qualitatsstufen erworben

werden. Wenn von Glycerin zu lesen ist, wird meist von einer wassrigen Losung

gesprochen. Das Verhaltnis Glycerin-Wasser kann sich je nach Aufbereitung stark

unterscheiden. Des Weiteren unterscheiden sich die Definitionen von technischem

Glycerin je nach Autor. So kann beispielsweise die Konzentration von Wasser-, Salz-

oder sonstiger Verunreinigungen stark variieren. In dieser Untersuchung werden

folgende Qualitatsdefinitionen, angelehnt an die Definitionen von Ciriminna R. [16] fur

Glycerin unterschieden. Allgemein wird ab der Qualitatsstufe ,technisches Glycerin®

aufwarts von raffiniertem Glycerin gesprochen wird.

Rohglycerin (crude glycerol), verunreinigtes Nebenprodukt direkt aus der
Produktionslinie  mit  verschiedenen, sich stark unterscheidenden
Qualitatsmerkmalen.

Technisches Glycerin, mit stark variierenden Reinheitsgraden von 80-
95,5w%, je nach Aufreinigungsschritten. Das technische Glycerin wird als
chemischer Grundbaustein verwendet, jedoch nicht fur die Lebensmittel- und
Pharmaindustrie.

Pharmazeutisches Glycerin nach dem Standard United States Pharmacopeia
(USP), wird aus Tierfett oder Pflanzendlen mit einer Reinheit >99,5w%
hergestellt. Dieses Produkt ist fur die Anwendung in der Lebensmittel- und
Pharmaindustrie geeignet. Mit einer Reinheit von >99,7w% ist sogar eine

Anwendung in koscheren Lebensmitteln erlaubt.
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3.4.2 Herstellungsprozesse

Die moglichen Prozesse zur Spaltung von Fetten und Olen, welche als Produkt oder
Nebenprodukt Glycerin bilden, sind in Abbildung 10 dargestellt. Mengenmalig von
Bedeutung sind die Umesterung und die Hydrolyse der Triglyceride. Die Produktion
von Glycerin aus der Verseifung der Aminolyse ist gering. Im folgenden Kapitel werden

die Umesterung, Hydrolyse und die Verseifung von Triglyceriden kurz beschrieben.

o
]
R'-C-0-CH, H-0-CH,
Transesterification R? ‘!_.I. O-CH, + H-0-CH
CH,=0=H (methanol) ° !
[}
R*-C-0-CH, H-0-CH,

Methyl esters Glycerol
9
R'-C-0-H H-0-CH,
. (o]
Syt R:-C-0-H + H-O0-CH
lol H,0 (water) o
H,C-0-C-R! L
R'-C-0-H H-0-CH,
HC-0 (Ié.l R? Fatty acids Glycerol
(o]
o [1
H.C-O—&_po R'~-C-O-Na  H-O0-CH,
t)
I 0
Trighyceride Byostiteten RI-C-0-Na + H-0-CH
NaOH (caustic soda) o
il
R*~C-0-Na H-0-CH,
Soap Glycerol
3 ¥
R!-C-N-R? H-0-CH,
.
Aminolysis ? ’F
) R!*~C-N-R* 4+ H-0-CH
2 G § ¥
H=N=R? (aminc) R*-C-N-R*  H-0-CH,
Amides Glycerol

Abbildung 10 Prozesse zur Spaltung von Triglyceriden [17]

3.4.2.1 Glycerin aus der Spaltung von Triacylglyceriden

Umesterung von Triacylglyceriden

Fettsauremethylester (FAME), auch Biodiesel genannt, ist derzeit in der EU der
wichtigste biogene Kraftstoff fur den Transportsektor. Fur die grof3technische,
chemische Synthese von Fettsauremethylester (FAME) werden Triacylglyceride
vorwiegend aus pflanzlichen Rohstoffen verwendet. Eine nachhaltige Anwendung

finden in der EU Pflanzendle aus Raps und der Sonnenblume.

Hauptsynthesepfad flr die Herstellung von Biodiesel aus Pflanzendlen ist die
homogen katalytische Umesterung. Ein vereinfachtes Reaktionsschema ist in
Abbildung 11 dargestellt. Bei moderaten Temperaturen von 50-70°C werden 100
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Tonnen Pflanzendl und 10,5 Tonnen Methanol zu 100 Tonnen Biodiesel und 10,5
Tonnen Glycerin [18] stéchiometrisch umgewandelt. Um das Reaktionsgleichgewicht
auf die Seite der Produkte zu verlagern, wird zusatzlich ein 60-100w%

MethanolUberschuss zugegeben

Als Katalysator kann beispielsweise 1w% Natriumhydroxid verwendet werden. Nach
erfolgreicher Umesterung wird der Katalysator im Glycerin gebunden und mit dem

Glycerin abgetrennt.

ﬁ 0
CHE—O—C—RI CHS—O—C—Rl
o 5 CH, - OH
] Il
CH—O—C—RE + 3-CH30H HCH;—O—C—R: E CH-OH
CH, - OH
0 0
Il Il
CHy- 0-C-Ry CH;-0-C-Ry
. . Fettsaure-Methylester
Triacylglycerid 3*Methanol y Glycerol

Mix

Abbildung 11 Umesterung mit Methanol [19]

Ohne weitere Aufreinigungsschritte wird hier technisches Glycerin mit geringer
Reinheit gewonnen. In der Glycerinphase finden sich nicht nur der Katalysator,

sondern auch Seife, welche aus einer Nebenreaktion entsteht und Wasser.

Hochdruckhydrolyse von Triacylglyceriden

Die Hochdruckspaltung ist bereits seit 1854 bekannt und ist neben der Umesterung
der wichtigste Lieferant von Glycerin. In einem kontinuierlichen Prozess wird Wasser
und Ol im Gegenstromprinzip in einer Spaltkolonne bei 20-60 bar und 220-260°C
gefuhrt. Dabei wird ,sweet water®, also ~ 15w% Glycerin in Wasser gewonnen und als

Rohglycerin mit einer Verseifungszahl von 88 [20] angeboten.

Verseifung von Triacylglyceriden

Grundsatzlich gibt es folgende drei Verseifungsreaktionen:

e Neutrale Verseifung von Triacylglyceriden
e Dampfspaltung von Triacylglyceriden

e Verseifung von FAME
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Bei jeder dieser Reaktionen entsteht Glycerin. Jedoch wird Glycerin je nach Seifenart
und Herstellungsprozess als Veredelungskomponente im Produkt oder als
Kreislaufprodukt verwendet [21]. Glycerin aus der Seifenproduktion hat aufgrund der
Glycerinproduktion mit hoherer Reinheit aus der Biodieselproduktion nur noch eine

geringe Bedeutung.

3.4.2.2 Petrochemische Synthese aus Propen

Wie in Abbildung 12 zu erkennen ist, ist die Synthese von hochreinem Glycerin aus
Propen Uber drei Pfade mdglich. Industriell wirtschaftlich ist jedoch nur der
Synthesepfad Uber Allylchlorid (3-Chlorpropen). Die Synthesepfade Uber Acrolein
wurden zwar in grofdtechnischen Anlagen angewandt, haben jedoch heute keine

Bedeutung mehr.

Die erste Synthese von Glycerin aus Propen wurde von |.G. Farben 1943 in Oppau
erfolgreich durchgefuhrt. Zuerst wird bei 300-600°C Chlor und Propen in einem
Rohrenreaktor bestmoglich vermischt. Bei diesen Temperaturen entsteht ein
Chlorradikal, welches das Wasserstoffatom an der Allyl-Position des Propens
substituiert und Allylchlorid bildet. Daraufhin wird das produzierte Allylchlorid mit
Hypochlorid (HOCI) zu Dichlorohydrin oxidiert und anschlieend mit NaOH zu
Epichlorohydrin umgewandelt. Durch Hydrolyse wird schliel3lich mit Hilfe einer

wassrigen NaOH-L6sung oder Na2COs Glycerin hergestellt [20].

0
H,C=CH-CHO <«—=—  H,C=CH-CH, % H,C=CH-CH,CI
Acrolein Propene Allyl chloride
I 2 - Propanol \02 or peroxides IHOCI
Catalyst o& {HOH - G Cl
HzC'—'CH—CHzOH H, H—CH3 ?H—Cl + ?H—OH
Allyl alcohol Propylene oxide CHCl  CHyCI
Dichlorohydrins
H,0, or CH;COOOH Ca(OH), or NaOH
(IJHz-OH
c& H,0 CH-OH NaOH or C&
HC-CHCHOH — = CH,~OH “W H,C-CH-CH,CI
Glycidol Glycerol Epichlorohydrin

Abbildung 12 Synthese Zweige von Glycerin aus Propen [20]
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3.4.2.3 Biotechnologische Herstellung durch Fermentation

Bereits Pasteur hat 1858 die Bildung von Glycerin bei der Fermentation von Alkohol
beobachtet. Die technische Nutzbarkeit ergab sich jedoch erst als der
Prozessmechanismus verstanden wurde. Nachdem der Fermentationsprozess mit
Na2COs unterbrochen wird und das Zwischenprodukt zu Glycerinphosphat reduziert
wird, kann Glycerin durch Hydrolyse mit bis zu 25% Ausbeute gewonnen werden. Auch

dieser Prozess ist aus heutiger Sicht nicht wirtschaftlich. [20]

3.4.2.4 Vorbehandlung, Konzentrierung und Raffination von Glycerin

Die Vorbehandlung des Rohglycerins ist flr die weitere Prozessfihrung notwendig.
Die Glycerin-Wasser Mischung welche aus der Hochdruckhydrolyse gewonnen wird,
ist wegen der freien Fettsduren leicht sauer. Die disperse Fett- und Ol-Phase kann
durch Sedimentation oder Zentrifugation abgetrennt werden. Als letzter Schritt vor der
Aufreinigung wird in einem mehrstufigen Verdampfer aus rostfreiem Stahl die
Glycerinkonzentration auf 70-90w% erhodht, um eine Degenerierung wahrend der

Lagerung zu vermeiden.

Fir Rohglycerin, welches einen hohen Gehalt an organischer Verunreinigung enthalt,
wird der zweistufige ,soda-lime* Prozess verwendet. Mit Hilfe von Aktivkohle wird das
Glycerin gebleicht sowie gefiltert und mit Natriumhydroxid werden die restlichen freien
Fettsauren verseift. Ein Optimum fUr diesen Prozess wird mit einer 50:50 Glycerin-

Wasser-Losung erzielt.

Die abschlielende Aufkonzentrierung auf 99,5w% Glycerin erfolgt durch thermische
Trennverfahren. Hat das vorbehandelte Glycerin jedoch noch einen hohen Salzgehalt,
wird dieses vorzugsweise mittels Dunnschichtverdampfung oder einer
lonenausschlusschromatographie [20] abgetrennt. Fir geringere Salzkonzentrationen
kann auch eine lonenaustauschchromatographie verwendet werden. Geladene
Verunreinigungen werden so gegen Wasser ausgetauscht und zusatzlich werden Fett,
Seife, Verfarbungen, geruchsverursachende Stoffe und andere Verunreinigungen

entfernt.

Der derzeitige Stand der Technik um 99,5w% Glycerin zu erhalten, ist das Wasser aus
aufbereitetem Glycerin mit geringem Salzgehalt in einem Fall-Film-Verdampfer mit

erzwungenem Umlauf zu verdampfen.
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Aktuelle Forschungen durch Bournay [22] zeigten, dass die hochreine Herstellung von
hochreinem Biodiesel (98,3% rein) und Glycerin (98% rein) mit Zn-Al Katalysatoren
moglich ist. Dies wirde die massiven Aufreinigungskosten drastisch reduzieren und

so Glycerin als Biofeedstock noch attraktiver machen.

3.4.3 Moglichkeiten zum Einsatz von Glycerin und seinen Derivaten

Glycerin hat aufgrund seiner Eigenschaften ein weitreichendes Einsatzgebiet. Unter
anderem ist Glycerin in Nahrungsmittel, Kosmetik und Toilettenzubehor als Bestandteil
oder Synthesebaustein zu finden. Traditionell wird Glycerin als Feuchthaltemittel,
Sufstoff, Konservierungsmittel oder Losungsmittel eingesetzt. Die
Hauptanwendungsgebiete  sind in  Abbildung 13 dargestellt. In der
Lebensmitteltechnologie wird Glycerin oft als Losungsmittel zum Extrahieren von
Naturstoffen wie Vanillin oder Gewurzmittel verwendet. In weiterer Folge ist Glycerin
ein ausgezeichneter Trager fur Farbungsmittel und Geschmacksverstarker. In der
Kosmetik wird Glycerin als solches oder in Form von Monoglyceriden, Estern oder

anderer Derivate in Cremen, Lotionen oder in Zahnpasten verwendet.
Die drei Hauptkomponenten, welche aus Glycerin gewonnen werden kdnnen, sind

e 1,3-Proandiol findet seine Hauptanwendung in der Lebensmittelindustrie,
Kosmetik, Pharmazie und in der Polymerindustrie
o Wasserstoff

e Acrolein

Besonders interessant fur zukunftige Applikationen im Kraftstoffbereich sind die tert-
butyl-Ether des Glycerins. Derzeit wird Methyl-Tert-Butyl-Ether (MTBE) oder ETBE
Ethyl-Tert-Butyl-Ether zur Erhéhung der Klopffestigkeit verwendet. Tert-Butyl-Ether
Mischungen des Glycerins weisen eine ROZ von 112-128 auf. Die beste Performance
als Blendingkomponente liefern hohere Ether, wie 1,3-di-tert-butoxy-2-propanol
(DTBG1), 1,2-di-tert-butoxy-3-propanol (DTBG2), und 1,2,3-tri-tert-butoxy-2-propane
(TTBG). Derzeit wird sowohl die Anwendung in Diesel- und Ottokraftstoffen, als auch
die Beimischung in Biodiesel erforscht. Neben den guten Losungseigenschaften in
Biodiesel weisen die eben genannten Ether einen hohen Flammpunkt, geringe

Wasseraffinitat, und verbesserte Verbrennungseigenschaften auf [20] [23].
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Abbildung 13 Hauptanwendungen von Glycerin [20]

3.4.4 Aktuelle Zahlen

Durch die in den letzten Jahren stark steigende Biodieselproduktion steigt auch die
Verflugbarkeit von Glycerin, welches dabei als Nebenprodukt anfallt. Wie aus
Abbildung 14 und Abbildung 15 ersichtlich stammen 2009 bereits 64% des am
Weltmarkt erhaltlichen Glycerins aus der Biodieselproduktion, 1999 stammte der
Grolteil noch aus der Fettsaureproduktion und nur rund 10% aus der
Biodieselherstellung. Schatzungen rechneten 2015 mit einer jahrlichen Produktion von
Uber 2 Millionen Tonnen an raffiniertem Glycerin [16]. Zukunftig wird sogar ein weiterer

Uberschuss an Glycerin auf dem Weltmarkt erwartet [24].

Wie in Abbildung 16 und Abbildung 17 ersichtlich, sinken mit dem stetig steigenden
Angebot von Rohglycerin aus der Biodieselproduktion die Preise sowohl fur raffiniertes
Glycerin, als auch fur das Rohglycerin. Je nach Qualitat des Rohglycerin liegt der Preis
2011 bei rund 100 US$ pro Tonne. Der Preis fiir raffiniertes Glycerin variiert je

Qualitatsstufe.

) . Andi
ﬂnzd;fe Synlenschse%:lerslelung Verseifung r:g:re Syntetische

8% Herstellung
0%

. Biodieselproduktion
Verseifung 9% Fetts&uren

24% 21%

Fettalkohole
12%

Fettalkohole
8%

= Biodieselproduktion
Fettsduren — 64%
47%
Abbildung 14 Glycerinproduktion nach Abbildung 15 Glycerinproduktion nach
Industriezweig 1999 (Reproduziert nach [16]) Industriezweig 2009 (Reproduziert nach [16])
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3.4.5 Glycerin als Feed in einer FCC-Anlage

Fur diese Untersuchung ist das thermische Verhalten von Glycerin sehr wichtig. Da fur
den Anlagenbetrieb der Feed und somit auch das Glycerin vorgeheizt werden muss,
wird im Folgenden die thermische Stabilitdt von Glycerin beschrieben. Wird das
Glycerin bei Umgebungsdruck auf eine Temperatur von Uber 290°C erhitzt beginnt es
unter Zersetzung zu sieden [15]. Dabei bildet sich unter Abspaltung von Wasser das
giftige Acrolein (siehe Abbildung 18). Da beim Foérdern in die Anlage wahrend des
Versuchs ein Zersetzen des Edukts vermieden werden soll, muss bei der
Versuchsdurchfuhrung auf diesen Aspekt Rucksicht genommen werden. In den
Anlagensettings muss somit darauf geachtet werden, dass der Feedstrang in dem
Glycerin gefordert wird, nicht Gber 290°C erhitzt wird. Ausfihrliche Literatur zur
Acroleinproduktion aus Glycerin liefern Talebian-Kiakaleieh A. [26] und
Witsuthammakul A. [27].

OH
Dehydration
o] s

Acrolein

Abbildung 18 Acroleinherstellung aus Glycerin [26]



3.5 Fluid Catalytic Cracking

In diesem Kapitel wird die Theorie des FCC-Prozesses beschrieben. Bei dem in dieser
Untersuchung verwendeten Reaktor handelt es sich um eine intern zirkulierende
Wirbelschicht mit katalytischem Bettmaterial. Deshalb wird zunachst in Grundztigen
die Funktion von Wirbelschichten erklart und anschlieRend auf die katalytischen

Prozesse eingegangen.
3.5.1 Grundlagen der Wirbelschichtsysteme

Von einer Wirbelschicht wird allgemein gesprochen, wenn ein Reaktor gefullt mit
Bettmaterial der Dichte pp von unten nach oben mit einem Fluid der Dichte ps
durchstromt wird. Voraussetzung ist, dass pr << pp ist. In Abbildung 19 sind
verschiedene Wirbelschichtzustande charakterisiert. Abbildung 19 (a) beschreibt ein
Festbett bei dem die Fluidisierungsgeschwindigkeit gering ist und sich die Partikel nicht
bewegen. Wird die Fluidisierungsgeschwindigkeit bis zum Lockerungspunkt
(Lockerungsgeschwindigkeit UL, Abbildung 19 (b)) erhéht, dehnt sich das Bettmaterial
langsam aus. Wird die Stromungsgeschwindigkeit weiter erhoht stellt sich fur
Flussigkeiten meist eine homogene Wirbelschicht (smooth fluidization, Abbildung 19
(c)) und bei Gasen zumeist eine heterogene, basenbildende Wirbelschicht, wie in
Abbildung 19 (d) zu sehen, ein. Sonderformen der Blasenbildung sind bei Reaktoren
mit kleinem Durchmesser/Hohe-Verhaltnis zu beobachten und in Abbildung 19 (e) und
(f) abgebildet. Der Blasendurchmesser nimmt bei den eben genannten
Strdomungsregimen von unten nach oben zu. Der obere Anwendungsbereich der
Wirbelschichtsysteme wird mit der Schwebegeschwindigkeit Us beschrieben.
Uberschreitet die Stromungsgeschwindigkeit die Schwebegeschwindigkeit so stellt
sich ein pneumatischer Transport des Bettmaterials aus der Wirbelschicht ein
(pneumatic transport, Abbildung 19 (h)). Eine weitere Sonderform stellt sich ein, wenn
sich kurz vor dem Erreichen der Us Feststoffstrahnen bilden (turbulente Wirbelschicht,
Abbildung 19 (g)).
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Abbildung 19 Zustéande einer Wirbelschicht mit unterschiedlichen Gasstromungen [28]

Die Porositat oder Leerraumanteil € in einer Bettschuttung kann aus dem
Hohlraumvolumen der Schuittung Vi und dem Schuttvolumen Vscha folgendermalen
berechnet werden

VL
Vschii

Gleichung 3-1

E =

Ein weiter Vorteil von Wirbelschichtsystemen gegentber alternativen Verfahren ist die
sehr gute Fluid-Feststoff-Durchmischung, dessen Gute auch wesentlichen Einfluss auf
die Auslegung des Wirbelschichtsystems hat. Durch das gute Volumen zu Oberflachen
Verhaltnis von Bettmaterialien mit kleinen Partikeln werden sowohl der Warme- als

auch der Stoffaustausch beglnstigt. Bei blasenbildenden Wirbelschichten ist der



Warmeulbergang in vertikaler Richtung ausgezeichnet und es stellt sich ein nahezu

isothermer Betrieb ein.

Bis in die 1970er wurden fur das katalytische Cracken vorwiegend Reaktoren mit
einem fluidisierten Katalysatorbett (Abbildung 19 (d)) verwendet. Dies anderte sich
jedoch mit der Entwicklung von industriell anwendbaren Zeolithkatalysatoren in den
sechziger Jahren. Mit den hochaktiven Katalysatoren etablierte sich auch das System
der ,Risercracker, welches auch in dieser angewendet wird. Eine genauere

Beschreibung des verwendeten Wirbelschichtsystems ist unter Kapitel 4.1 zu finden.
3.5.1.1 Klassifikation der Partikel nach Geldart

Die gebrauchlichste Unterscheidung der Bettmaterialien einer Wirbelschicht wird
hinsichtlich der Fluidisierungscharakteristiken getroffen. Hierzu liefert Geldart mit
seiner Klassifikation der Partikeln bezuglich Dichte und Korngrof3e die bekannteste
Beschreibung. Auf der vertikalen Achse ist die Dichtedifferenz zwischen Partikel und
verwendetem Fluidisierungsmittel (pp - pr) und auf der horizontalen Achse der mittlere
Partikeldurchmesser dp abzulesen (siehe Abbildung 20). Der mittlere Partikel-

durchmesser, auch Siebdurchmesser genannt wird folgendermal3en bestimmt:

dy = Ywr Gleichung 3-2

dp;

Wobei i die jeweilige Siebfraktion beschreibt und w den gewogenen Massenanteil.

Diese Berechnung ist fur bi- oder trimodale Verteilungen nicht geeignet.

Die in der folgenden Aufzahlung beschriebenen Gruppen A und B sind fur eine
Fluidisierung in einer Wirbelschicht gut geeignet. Besonders grof3e und kleine Partikel,
welche in den Gruppen C, beziehungsweise D zu finden sind, haben schlechtere

Fluidisierungseigenschaften.

e Partikel der Klasse A weisen leicht kohasive Eigenschaften auf und sind sehr
gut fur turbulente oder zirkulierende Wirbelschichten (pneumatischer Transport)
geeignet. Ab der Lockerungsgeschwindigkeit UL expandiert das Bett zunachst
homogen und bei weiterer Erhohung der Fluidisierungsgeschwindigkeit bilden

sich Blasen. Vor allem Crackanlagen, sowie auch die intern zirkulierende
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Wirbelschicht der TU-Wien arbeiten mit einem Katalysator dieser
Partikelklasse.

Bei Partikel der Klasse B kdnnen Zwischenpartikelkrafte vernachlassigt werden.
Direkt nach der Uberschreitung der UL findet eine Blasenbildung statt.

In der Gruppe C sind hygroskopische, kleine (<20 ym) oder unférmige Partikel
mit starken kohasiven Eigenschaften zu finden. Bei diesen Partikeln sind die
kohasiven Krafte zwischen den Partikeln grof3er als die Krafte, welche das Fluid
auf das Partikel austuben kann. Durch die mogliche Pfropfen- oder Kanalbildung
sind diese Partikel fUr kommerzielle Wirbelschichten eher ungeeignet.

In die Klasse D fallen sehr grol3e und/oder dichte Partikel. Kommerzielle
Anwendungen (Landwirtschaft, Nahrungsmittel) sind vorwiegend als
Sprudelschichten ausgefuhrt.

Gruppe D

102 T T =i T T 1 T
10 20 40 60 80100 200 400 600 . 1000 2000 pm 4000

Mittlere Korngrife dg—

Zuordnung zu den einzelnen Klassen aufgrund von Beobachtungen

verschiedener Autoren:

S0 ARER | ™

Abbildung 20 Partikelklassifikation nach Geldart [28]
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3.5.1.2 Fluidmechanische Grofien und dimensionslose Kennzahlen

Zur Dimensionierung und Auslegung von Wirbelschichtsystemen werden unter
anderem dimensionslose Kennzahlen verwendet. Oft sind diese Kennzahlen in

empirischen Zusammenhangen zu finden.

Zur Beschreibung der Wirbelschicht wird die Reynoldszahl Re; verwendet. Die Re;
beschreibt allgemein das Verhaltnis der Tragheits- zur Zahigkeitskraft. Sie wird aus
der Leerrohrgeschwindigkeit U, dem Sauterdurchmesser dsv, der Gasdichte pg und der
dynamischen Viskositat pg des Gases gebildet. Die Leerrohrgeschwindigkeit ergibt

sich aus dem Volumenstrom durch die Wirbelschicht V und der Querschnittsfliche A.
v=" Gleichung 3-3

Re, = LPadw Gleichung 3-4

Hg
Den fur die Re, verwendete Sauterdurchmesser dsv wird aus den tatsachlichen
Volumina Vpartikel Und den tatsachlichen Oberflachen Opartiket der Einzelpartikel eines
Bettmaterials wie folgt berechnet. Der Sauterdurchmesser entspricht somit dem

Durchmesser einer Kugel die das unten definierte Verhaltnis aufweisen.

d,, = 6 - Zrpartikel Gleichung 3-5

Zopartikel
Zur Charakterisierung eines einzelnen Partikels in der Wirbelschicht wird eine weitere
Variante der Reynoldszahl definiert. Die Res wird mittels Schwebegeschwindigkeit Us

des einzelnen Partikels beschrieben.

Re, = LiPadw Gleichung 3-6

Hg
Daruber hinaus ist die Archimedeszahl in der Wirbelschichttechnik sehr verbreitet. Sie
wird unter anderem im Zustandsdiagramm nach Reh angewendet. Allgemein
beschreibt sie das Verhaltnis von Auftriebskraft zur Reibungskraft und ist

folgendermalden zu berechnen
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.d3 . _ .
Ar = La®e(bp=pg)a Gleichung 3-7

P-gz

In Wirbelschichtsystemen die drucklos betrieben werden kann bei der Berechnung der

Archimedeszahl die Gasdichte p, vernachlassigt werden da sie viel kleiner als die

Partikeldichte p,, ist (p, > pg).

(pp - pg) = Pp Gleichung 3-8

3.5.1.3 Druckverlust in einem Wirbelschichtsystem

Um das Bettmaterial im Reaktor zu verwirbeln und zu durchmischen ist eine gewisse
Leerrohrgeschwindigkeit UL notwendig. In Abbildung 21 ist der typische Druckverlust

Ap in einer Wirbelschicht Uber die Leerrohrgeschwindigkeit (hier U) veranschaulicht.

dinne
Phase

ji

-
e
i

i

Ap

A A .

//
a
Ly d
7 Leerrohr
s
rd
e
i &
i e

—
Gas

pneumatischer

Festbett : Wirbelschicht Transport

(Vg Us u
Abbildung 21 Druckverlust in Wirbelschichten als Funktion der Leerrohrgeschwindigkeit U [28]

Bei geringen Leerrohrgeschwindigkeiten U < UL im Festbettbereich steigt der
Druckverlust als Funktion der Reynoldszahl linear oder quadratisch an. Meist wird fur
diesen Fall angenommen, dass sich das Fluid in parallel verwundene Kanale mit
variablen Querschnittsflachen durch das Festbett bewegt. Fir Reynoldszahlen ReL<1

hat sich die Gleichung nach Carman-Kozeny (Gleichung 3-9), zur Berechnung des
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Druckverlusts Ap, in der Praxis als brauchbar erwiesen. Die Carman-Konzeny
Gleichung liefert einen linearen Druckanstieg flr den Festbettbereich. Fir den Fall,
dass ReL > 1 muss zur Berechnung des Druckabfalls im Festbett auch ein turbulenter
Berechnungsteil berucksichtigt werden. Fir den turbulenten Bereich liefert die
Gleichung nach Ergun (Gleichung 3-10) einen quadratischen Druckanstieg. Bei sehr

grolen Reynoldszahlen Re > 1000 ist der quadratische Term von Gleichung 3-10

bestimmend.
Ap (1-8)?% U .
— =180 —~"— Gleichung 3-9
H £ dagy
Ap _ La-e)?® pu (-9 pgU” - -
— =150 — o, + 1,75 — i Gleichung 3-10

Wird die Lockerungsgeschwindigkeit UL weiter erhoht, bleibt der Druckabfall zunachst
konstant. Dieser Bereich wird als Wirbelschicht bezeichnet und erstreckt sich bis zum
Erreichen der Schwebegeschwindigkeit Us. In diesem Bereich kdnnen verschiedene
Wirbelschichtzustande eingestellt werden (Abbildung 19 (b) bis (g)). Grundsatzlich
entsteht eine Wirbelschicht, wenn die Kraft die das Fluid auf das Bettmaterial ausubt
groler/gleich der Gewichtskraft aller Partikel im Bettmaterial ist. Als Kraftebilanz ist der
Schwebezustand in Gleichung 3-11 beschrieben. Wobei A der Reaktorquerschnitt, HL
die Betthohe am Lockerungspunkt, ¢ die Bettporositat am Lockerungspunkt und g die

Gravitationskonstante beschreibt.
Druckverlust = Gewichtskraft — Verdrangtes Volumen (Auftrieb)
Ap A=A -H -(1—&) (pp—pg)'g Gleichung 3-11

Bei der Fluidisierung mit Gasen kann die Auftriebskraft (p, > p,) vernachlassigt
werden, und es ergibt sich folgende vereinfachte Gleichung fur den Druckverlust.
Ap A =A-H-(1-¢):ppg

Ap -A=m,-g Gleichung 3-12
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Ein Uberschreiten der Schwebegeschwindigkeit Us bedeutet einen Austrag des
Bettmaterials und somit ,theoretisch® ein entleeren der Wirbelschicht. Moderne
Systeme mit erwlnschten pneumatischem Partikelaustrag werden als zirkulierende
Wirbelschichten bezeichnet. Der Druckabfall nimmt in diesem Bereich je nach

Reaktorauslegung wieder zu.
3.5.1.4 Lockerungs- und Schwebegeschwindigkeit

Die Lockerungsgeschwindigkeit beschreibt jene Fluidisierungseinstellung, bei dem
sich theoretisch ein Festbett zur Wirbelschicht wandelt. Der Ubergang vom Festbett
zur Wirbelschicht erfolgt bei Bettmaterialien mit enger Korngréf3enverteilung sehr
ausgepragt wahrend er bei Partikeln unterschiedlicher Form und Grolde flieRend
verlauft. Bei vernachlassigter Auftriebskraft ergibt sich folgende Gleichung um den
Druckverlust in der Wirbelschicht am Lockerungspunkt zu beschreiben.

Ap = M Gleichung 3-13

Die Lockerungsgeschwindigkeit wird empirisch mit Hilfe der Ergun-Gleichung
berechnet. Fur die Bettporositat werden Werte aus der Praxis angenommen und durch

einsetzen der Archimedeszahl ergibt sich folgende, auf UL umgeformte, Gleichung.

U, = —+—-,/0,0408 - Ar + 33,72 — 33,7 Gleichung 3-14

dsy'Pg

Um die Schwebegeschwindigkeit Us zu berechnen wird ein Kraftegleichgewicht am

Partikel folgendermal3en angesetzt.

Beschleunigungskraft + Widerstandskraft = Gewichtskraft — Auftriebskraft

DU

2
TLoa3 L. .4 . PgUs
g dkugel Pp dt + Cw Ap

— = %- diuger” (Pp — Pg) " 9 Gleichung 3-15

Im stationaren Zustand, wenn das Partikel die finale Geschwindigkeit erreicht hat, ist
der Beschleunigungsterm aus Gleichung 3-15 Null zu setzten und durch Umformen

ergibt sich die Gleichung 3-16 flr die Schwebegeschwindigkeit.

U, = |*.PrPg Hugerd Gleichung 3-16
S 3 Pg Cw
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Der Widerstandsbeiwert Cu ist als Funktion der Re;-Zahl berechenbar. Die Reg-Zahl
ist eine Funktion der Schwebegeschwindigkeit Us. In Tabelle 3 sind die verschiedenen
Stromungsbereiche inklusive der Cw Berechnung in Abhangigkeit der Reg-Zahl

aufgelistet.

Tabelle 3 Berechnung des Widerstandsbeiwertes Cw

Strémungsbereich Reynoldszahl Berechnung von C,,
_ 24
Laminarer Bereich Re, < 0,2 ¥ ™ Re,
Cy = LA 0,4
Ubergangs Bereich 0,2 > Re, < 1000 Res ~ \[Re,
Turbulenter Bereich Reg, > 1000 Cc, =043

Mit diesen Erkenntnissen lasst sich die Schwebegeschwindigkeit im laminaren Bereich

nach Stokes folgendermal3en berechnen:

— . .dZ .
Us,stokes = % Glelchung 3-17

Fur den turbulenten Bereich mit einer Re; > 1000 ergibt sich durch einsetzen, die

Gleichung 3-18 fur die Schwebegeschwindigkeit:

U, = JEMM Gleichung 3-18

3 Pg Cy

Zur Naherung von U, im Ubergangsbereich werden iterative Verfahren eingesetzt.
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3.5.1 Funktionsweise und Mechanismus des Fluid Catalytic Cracking

3.5.1.1 Verfahrensgrundlagen

Grundsatzlich werden fur die moderne Prozessfuhrung einer FCC-Anlage Reaktoren
desselben Reaktorprinzips verwendet. Der umlaufende Katalysator reagiert im als
Steigrohr ausgefuhrten Reaktionsbereich, dem sogenannten ,Riser mit dem Feed und
wird im Kopf der Apparatur vom Produktgas abgetrennt. Im Regenerator erfolgt durch
den Abbrand des angelagerten Koks die Regenerierung des Katalysators. Die
zirkulierende Wirbelschicht kann wie die Technikumsanlage der TU-Wien als intern
oder extern zirkulierendes System ausgefuhrt sein. Bei extern zirkulierenden
Wirbelschichten befindet sich der Reaktionsteil aul3erhalb des Regenerators, wahrend
bei intern zirkulierenden, Reaktor und Regenerator konzentrisch ausgefuhrt sind. Bei
extern zirkulierenden Systemen ist die Modifikation der Temperatur im Riser aufgrund
der raumlichen Trennung vom Regenerator einfacher auszuflhren. Ein grol3er Vorteil
der intern zirkulierenden Systeme ist, dass die Prozesswarme besser genutzt werden

kann und der optimierte Platzbedarf.
3.5.1.2 Wichtige Betriebsparameter

Um die Reproduzierbarkeit der Versuchsreihen zu gewahrleisten muss darauf
geachtet werden, dass die flr den Betrieb entscheidenden Betriebsparameter konstant
gehalten werden. Die folgenden Betriebsparameter beeinflussen die erhaltene

Produktpalette mal3geblich:

e Das C/O-Verhéltnis (Katalysator zu Ol Rate) beschreibt das Verhaltnis von
eingezogener Katalysatormasse zum Feed im Steigrohr. Je héher das C/O-
Verhaltnis desto mehr aktive Zentren stehen fir das Cracken zur Verfligung und
desto grofer ist die Ausbeute an gasférmigen Produkten.

e Einen wesentlichen Einfluss auf die Produktpalette hat die Verweilzeit im
Riserrohr. Je langer die Kontaktzeit zwischen Katalysator und Feed ist, desto
hoher ist die Ausbeute an leichtflichtigen Produkten.

¢ Die Reaktionstemperatur im Riser ist fur das Crackverhalten verantwortlich. Je
hoher die Risertemperatur ist, desto hoher ist die Konversion zu leichter

flichtigen Produkten.
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3.5.1.2 Crackmechanismus der FCC-Katalysatoren

Als Einsatzstoff fur das katalytische Cracken werden atmosphéarische Mitteldestillate
oder Produkte der Vakkumdestillation (VGO) verwendet. Demzufolge beschreiben die
folgenden Crackmechanismen die Konversion von Kohlenwasserstoffen. Die
Verwendung von Glycerin in kontinuierlich betriebenen FCC-Anlagen ist noch nicht
erforscht und es gibt noch keine Literatur, welche die Crackmechanismen bei

Verwendung von Glycerin und VGO/Glycerin Mischungen hinreichend beschreibt.

Dem katalytischen Cracken der FCC-Anlage liegt ein ionischer Mechanismus zu
Grunde. Basis der Reaktion ist die Entstehung von elektrophilen Carbeniumionen.
Erste Moglichkeit zur Bildung eines Carbeniumions ist die Anlagerung eines Protons
im Inneren des Katalysators an ein Olefin durch das Bronsted-Saure-Zentrum (siehe
Abbildung 22). Der fur Alkane (Paraffine) bevorzugte Weg zur Bildung von
Carbeniumionen ist jedoch der Uber die Abstraktion eines Hydridions an der
Katalysatoroberflache durch das Lewis-Saure-Zentrum (siehe Abbildung 23). Die

Reste R bezeichnen Alkylreste.

H

"C=—=CH, - HtZ- ——— R—C+—CH;
Bronsted-Saure-Zentrum Z

Abbildung 22 Carbeniumionenbildung durch Protonenanlagerung [29]

RQ RQ
R, ‘ Rs R, R3
oL NV
C -+ L —_— Ct
‘ Lewis-Saure-Zentrum HL-
H

Abbildung 23 Carbeniumionenbildung durch das Lewis-Saure-Zentrum [29]

Die Stabilitatsfolge von Carbeniumionen ist in Abbildung 24 dargestellt. Die
Stabilitatsreihenfolge ist damit zu erklaren, dass der Positivierungseffekt sich durch die
Polarisierbarkeit der kovalenten Bindungen ausgleichen lasst. Dies bedeutet, dass

sich Bindungselektronen zum ionisierten Bindungspartner bewegen kdnnen. Je groler
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der Atomradius, desto besser funktioniert dieser Effekt, ergo sind C-C Bindungen

polarisierbarer als C-H Bindungen.

A
R*C}+ =~ R- (:“+ > H*C“Jr H*(ﬁrr
R H H H
tertidres  sekundéires  priméres Methyl-Kation
Carbeniumion

Abbildung 24 Stabilitat der Carbeniumionen [29]

Ist das Carbeniumion gebildet, laufen folgende Hauptreaktionen ab

e [3- Spaltung der C-C Bindungen.
e Isomerisierungen.

e \Wasserstoffabstraktion.

Bei der B-Spaltung, dem eigentlichen cracken der Kohlenwasserstoffe, werden die
ionisierten Kohlenwasserstoffe zu einem primaren Carbeniumion und einem Olefin
gecrackt. Durch diesen Mechanismus kann der Anteil an kurzkettigen Olefinen im

Produkt erklart werden.

CH3;—CH" E3('1‘1,_,1C‘HQ~R —— CH3-CH=CH,; + R-—CHj
Olefin priméres
Carbeniumion

Abbildung 25 B-Spaltung ionisierter Kohlenwasserstoffe [29]

Wie schon oben beschrieben kann jedoch aus den Olefinen im Bronsted-

Saurezentrum im Inneren des Katalysators wieder ein Carbeniumion gebildet werden.

Aufgrund der relativ geringen Stabilitat des gebildeten, primaren Carbeniumions
werden diese durch Isomerisierung vorzugsweise in tertiare Carbeniumionen

umgewandelt.
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CI'H:;
R—CHy—-CHy-CH; —— R—CH,—-CH*-CHj3 R-C*-CHj

sekundiares Carbeniumion tert. Carbeniumion

Abbildung 26 Isomerisierung der Carbeniumionen [29]

Durch die Bildung der tertiaren Carbeniumionen wird die Entstehung von

verzweigtkettigen Alkanen begunstigt, welche die Oktanzahl erhohen.

Eine weitere Reaktion ist die Wasserstoffubertragung. Diese Folgereaktion geschieht
vor allem bei zyklischen Kohlenwasserstoffen und erhoht die Ausbeute an BTX und

Olefinen.

H—-Abstrakti
R'-CHf + R*—CH, ——"""% R_CH, + R?—CH}
Der Reaktionsabbruch erfolgt durch die Aufnahme eines Hydridions am Carbeniumion

oder durch Abgabe eines Protons an das saure Katalysatorzentrum.

Ein weiterer, fur diese Untersuchung wichtiger, Mechanismus ist die Bildung von Koks.
Im Betrieb der FCC-Anlage entsteht Koks der sich in eineAr Schicht am Katalysator

ablagert und den Katalysator durch verlegen der aktiven Zentren deaktiviert.

Fur die Bildung der Koksschicht steht bis heute kein genauer Reaktionsmechanismus
zur Verfugung [30]. Die Bildung wird auf verschiedene ineinander Ubergehende

Reaktionen zurlckgeflhrt.

. Cyclisierung . Dehydierung und Kondensation
Olefine ——— > zyklische Kohlenwasserstoffe Koks

Die durch Dehydrierung entstehenden zyklischen Aromaten kondensieren zu
polyzyklischen aromatischen Kohlenwasserstoffen (PAK). Die gebildeten PAK lagern
sich am Katalysator als Koks ab oder sind Bestandteil der schwersiedenden

Produktfraktionen.
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3.5.2 Katalysatoren der FCC-Technologie

Die Katalysatoren haben das Ziel die Aktivierungsenergie der Reaktion zu senken und
somit die Reaktion zu begunstigen. Der typische mittlere Partikeldurchmesser eines
FCC-Katalysators liegt bei ca. 75 um. Katalysatoren andern jedoch nicht die
Thermodynamik der Reaktion. Stand der Technik sind kristalline Alumosilikate
(Zeolith). Der moderne Katalysator besteht aus den vier Hauptkomponenten Zeolith,
Matrix, Filler und Binder (siehe Abbildung 27).

Die chemische Grundstruktur ist ein Silizium-Aluminium Tetraeder (Pyramide). Jede
Pyramide besteht aus einem Aluminium oder Silizium Atom in der Mitte und aus vier
Sauerstoffatomen an den Eckpunkten. Das Silizium in der Tetraederstruktur hat +4 als
Oxidationsstatus und wird mit den angrenzenden vier Sauerstoffatomen neutralisiert.
Im Gegensatz dazu hat Aluminium als Oxidatinsstatus +3 und bildet mit den vier

Sauerstoffatomen eine negative Nettoladung (-1).

Die Herstellung der Zeolithe erfolgt durch die Ldsung von Silizium- und
Aluminiumhaltigen Edukten in NaOH. Ohne Ruhren fallen AL/SI-Kristallgitter aus und
konnen gewonnen werden. In einem weiteren Modifikationsschritt erfolgt durch die
Entfernung der restlichen Natriumionen eine Stabilitatserhhung und die Bildung der

Lewis- und Bronsted-Saurezentren.

Binder
%,é Clay

Pores

Zeolite Y
(modified)

Pseudocrystalline
Active Matrix

70 pm (avg.)

Abbildung 27 Aufbau eines fiir das FCC verwendete Katalysator [31]

Weiterfuhrend befasst sich Swoboda [32] mit dem Thema Katalysatoren der FCC-
Technologie.
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4. Anlagen- und Experimentbeschreibung

4.1 Anlagenbeschreibung

Die Untersuchungen im Zuge dieser Diplomarbeit wurden an der FCC-Pilotanlage mit
intern zirkulierender Wirbelschicht am Institut fur Verfahrenstechnik, Umwelttechnik
und technische Biowissenschaften durchgefihrt. Die Anlage wurde von Hofbauer und
Reichhold [33] konzipiert und die Errichtung und Justierung erfolgte durch Bielansky
[34]. Prinzipiell ist das Arbeitsschema der FCC-Pilotanlage sehr ahnlich einer

industriellen Anwendung.

Die Bestandsanlage musste im Zuge dieser Arbeit aufwandig modifiziert werden.
Vorversuche (siehe Kapitel 4.3.1 und [6]) zeigten, dass pharmazeutisches Glycerin
und flussiges VGO nicht mischbar sind, deshalb musste die Feedzufuhr Uberarbeitet
werden. Um ein konstantes Glycerin/VGO-Verhaltnis zu gewahrleisten, wurde das

Feedsystem auf zwei voneinander getrennte Forderstrange aufgeteilt.

Die Einsatzstoffe gelangen mittels Zwangsforderpumpen in das Feedeinleitrohr. Im
Riser angekommen treffen die vorgewarmten Edukte auf den heilden Katalysator und
werden dabei schlagartig verdampft. Bedingt durch die rasche Volumsvergrof3erung
und das einsetzende katalytische Cracken wird das Bettmaterial zusammen mit dem
Produktgas mit hoher Geschwindigkeit nach oben geleitet. Dort treffen das Produktgas
und der Katalysator auf den Partikelabscheider, wodurch beladener Katalysator vom
Produktgas getrennt wird. Anschlie3end wird die Koksschicht auf dem Katalysator im

luftfluidisierten Regenerator abgebrannt.

Ein weiterer Kernaspekt der sicheren Prozessfihrung ist die Trennung von Produkt-
und Regeneratorbereich im Betrieb. Die Trennung von Riser und Regenerator erfolgt
dabei mittels eines Siphons der mit Stickstoff fluidisiert wird und als Gassperre und
Stripper dient. Die Fluidisierungen, die ganz oder teilweise in den Produktgasbereich
gehen, koénnen mittels Magnetventilen von Luft- auf Stickstofffluidisierung
umgeschaltet werden. Dies ist zwingend notwendig, um im Reaktionsraum und im
Produktgasbereich wahrend des Betriebs keinen Sauerstoffeintrag zu verursachen,
welcher das Produktgas ungewunscht modifizieren wirde. Die Fluidisierungssettings

sind im Kapitel 4.4.2 detailliert ausgefuhrt.
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Ein vereinfachtes Blockschaltbild der Anlagenteile ist in Abbildung 28 dargestellt. Eine
genauere Skizze des Risers und des Regenerators ist in Abbildung 29 zu finden. Die
wichtigsten Blocke der Anlage: Feeding, Reaktor und Regenerator, Fluidisierung und

Produktgasabtrennung werden in den folgenden Kapiteln genauer erlautert.

Das R&l Schema der Anlage ist im Anhang B zu finden.

Kamin Probenentnahme

) ¢ Produkt ¢

Bettmaterial/Katalysator

Fluide

Absperr-
vorrichtig
Warme/Eneraie
IIIIIIIIIIII)
Abgas
N, Feed1 Feed2 HeiBluft )
Gas/Feststoff Regenerator <' smmmmmn Heizschalen

Abscheider h Luftfluidisierung

T T Luft aus Kiihler

Feedvor- ! a Steigrohr/ Kuhler Luftfluidisierung
warmung Reaktionsraum Kiihlluft
A .
|}
: \4
|

u N, Luft/Wasser
Roéhrenofen +

Feedpreheat

G-

Abbildung 28 Vereinfachtes Blockschaltbild der FCC-Technikumsanlage der TU-Wien
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Produktgas zur Fackel bzw. Probennahme

Partikelabscheider Abgasstrang
2\

Steigrohr/Riser \

\

Katalysator- -

ruckfuhrung =

Heizschalen
Freeboard und
Regenerator

\\V4

Siphon mit Fluidisierung——— L o
(N2) = = Fluidisierung des
o b Regenerators (Luft)
e - T %
Kiihler 1 ===
:: II:__Q
Kihler 2 =—R=22 Strémungsleitbleche
Tl
Kuhler 3 = B,
————> K Fluidisierung des Kihlbereichs
Z (Luft/ N2)
Risereinzug X S Bodenfludisierung (N2)
i
Feed 1 pharmazeutisches Glycerin T Feed 2 vorgewarmtes VGO

Abbildung 29 Skizze der FCC Technikumsanlage mit Glycerinmodifikationen
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Tabelle 4 zeigt Anlagenparameter, welche fur die Versuche und Auswertungen
wichtig sind. Aufgrund der neuen Prozessfuhrung mit Glycerin mussten
Anlagenparameter wie Regeneratortemperatur und Fluidisierungseinstellungen

wahrend dem Betrieb der Anlage erst angepasst werden.

Um die Vergleichbarkeit zu gewahrleisten wird die Anlage so gesteuert, dass die
Feedrate bei 2,7 kg/h und die Risertemperatur bei ~550°C liegt.

Die fur die Versuche verwendeten Anlageneinstellungen sind in Tabelle 13

nachzulesen.

Tabelle 4 KenngroBen der FCC-Technikumsanlage der TU-Wien

Anlagenkennwert
Betriebsdruck der Anlage [bar] Umgebungsdruck
T-Regenerator [°C] 500-800
T-Riser [°C] 550
Feedrate fiir die Versuchsreihe [kg/h] 2,7
Verweilzeit im Steigrohr [s] ~1,1s
Masse Katalysator [kg] 50-70 kg
C/0O.Verhaltnis 30-90
Hohe der Gesamtanlage [mm] 2900
Lange Riser [mm] 2505
Durchmesser Steigrohr [mm] 21,5
Durchmesser Regenerator [mm] 330

4.1.1 Feeding und Feedvorwarmung

Grundsatzlich gibt es in diesem Bereich im Vergleich zu vorausgegangen
Untersuchungen an der FCC-Pilotanlage der Technischen Universitat Wien

Anderungen.

Aufgrund vorausgehender Untersuchungen [6] wurde der Betrieb auf zwei getrennte
Feedstrange umgestellt. Zu diesem Zweck wurde eine zweite Zwangsférderpumpe
mit Stahlrohren und Schneidringverbindungen verbaut. Die zwei Feedstrome
werden in einem T-Stuck kurz vor dem Feedeinleitrohr zusammengefuhrt. Grund far

die Erweiterung ist die schlechte Mischbarkeit von VGO und Glycerin.
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Das bei Raumtemperatur feste VGO wird in einem Vorlagebehalter kontinuierlich
beheizt und mit einem Ruhrer durchmischt. Das verwendete pharmazeutische

Glycerin kann ohne Beheizung und Durchmischung gepumpt werden.

Fir die Versuchsreihe wird ein Feedstrang wie in Abbildung 28 dargestellt durch
den Roéhrenofen (Feedvorwarmung) geleitet und der zweite Feedstrom nicht. Der
massenmallig groRere Feedanteil durchstromt den Ro&hrenofen um die
Feedeinleittemperatur im Riser moglichst hoch zu halten. Dabei wird der durch den
Roéhrenofen geleitete Feed auf 270-350°C vorgeheizt. Zusatzlich ist das, durch den
Roéhrenofen geleitete Edukt (Feed 1) mit 0,1 NI/min N2 stutzfludisiert. Wurde das
VGO im Feed 2 geflihrt, muss wie auch in Abbildung 28 dargestellt, der Strang

unbedingt erwarmt werden, um Verstopfungen durch erstarrtes VGO zu vermeiden.

Nach dem Versuchstag ist darauf zu achten, dass durch VGO-Reste in der
Feedleitung keine Verstopfungen entstehen. Zu diesem Zweck wurde der

Feedstrang nach den Versuchen mit Rapsdl gespult.

Zur Uberpriifung der Feedeinleitung in das Steigrohr wird die Feedeinleittemperatur
standig kontrolliert. Um eine Flissigleckage zu vermeiden wurde darauf geachtet,
dass eine Temperatur von 225°C im Feedeinleitrohr zu keinem Zeitpunkt

unterschritten wurde.
4.1.2 Reaktor, Regenerator und Kiihler

Als Riser wird der Reaktor, Reaktionsraum oder Steigrohr bezeichnet. Mit Hilfe der
N2-Bodenfuidisierung wird der Katalysator zwischen einem Kegel und dem
Riserzylinder aus dem heilen Bodenbereich eingezogen. Nach dem
Feedeinleitrohr trifit das Feedgemisch auf den heillen Katalysator. Durch den
ausgezeichneten Warmubergang vom Katalysator zum Feed verdampft der Einsatz
schlagartig und das katalytische Cracken beginnt. Dartiber hinaus liefert der heil3e
Katalysator die noétige Energie fur die grofteils endothermen Crackreaktionen.
Bedingt durch das Verdampfen und das Cracken kommt es zu einer
Volumsausdehnung und der Katalysator stromt mit dem Produktgas zusammen
nach oben. Uber dem Riser befindet sich ein Partikelabscheider, an welchem der

Katalysator vom Produktgas getrennt wird.
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Der mit Koks beladene Katalysator wird mittels konzentrischem Katalysatorricklauf
und der N2-Syphonfluidisierung in den Regenerator Uberfuhrt. Im luftfluidisierten
Regenerator wird die Koksbeladung abgebrannt. Die Abbrandtemperatur liegt fur
diese Versuchsreihe bei ungefahr 610°C und ist fur jeden Versuch aufgeschlisselt

in Tabelle 13 zu finden.

Nach dem Regenerator stromt der Katalysator durch den Kuhlerteil und wird
anschlielend im Bodenbereich wieder ins Riserrohr eingezogen. Der Kuhler hat
vorwiegend die Aufgabe die Risertemperatur auf das gewunschte Niveau von 550°C
zu bringen. Die Temperatursteuerung im Kuhlerteil erfolgt Gber die Fluidisierung des
Kuhlers und durch drei nacheinander, unter dem Regeneratorteil, angebrachte
Kdhlschleifen. Der Betrieb der Kuhlschleifen ist mit Luft oder destilliertem Wasser
moglich. Durch die Wirbelschicht im Kuhlerteil kann mit Hilfe der Kihlschleifen tber
die Einzugstemperatur schnell auf die Steigrohrtemperatur Einfluss genommen

werden.

4.1.3 Fluidisierungssettings

In Tabelle 5 sind die Fluidisierungsmedien der verschiedenen Prozessteile
aufgelistet. Hier sei nochmal erwahnt, dass auf alle Falle zu vermeiden ist, dass
Luftsauerstoff in das Riserrohr gelangt. Die genauen Fluidisierungssettings fur die

Versuchsreihe sind in Tabelle 13 angefuhrt.

Tabelle 5 Beschreibung der Fluidisierungen

Fluidisierungs-

Reaktorteil Art der Wirbelschicht Beschreibung medium

Blasenbildende Eine gute Bodenfludisierung

Bodenfludisierung Wirbelschicht beglinstigt den Einzug in das N,
Steigrohr
. s pneumatischer Gute Fluidisierung begtinstigt
Riserfluidisierung Transport Warme und Stoffaustausch N

Blasenbildende Ruckfiihrung des Beladenen

Siphonfluidisierung Wirbelschicht Katalysators in den N2
Regenerator
. Die Luft wird verwendet um
Regenerator- Blasenbildende den Katalysator frei zu vorgereinigte Luft
fluidisierung Wirbelschicht y gereinig
brennen
. s Blasenbildende Fluidisierung zur L
Kihlerfluidisierung Wirbelschicht Temperaturregelung vorgereinigte Luft
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4.1.4 Produktgasabtrennung

Das Produktgas wird nach der Katalysatorabtrennung im Kopfteil abgezogen und
anschlief3end direkt in die Produktgasfackel geleitet. Bei der Probenentnahme wird

ein Teilstrom des Produktgases abgezogen (siehe Kapitel 4.3.6.1).
4.2 Spezifikation der Einsatzstoffe

Im folgenden Kapitel sind die verwendeten Einsatzstoffe und deren wichtigste

Eigenschaften kurz beschrieben.

4.2.1 Feed

4.2.1.1 Vakuumgasdél (VGO)

Das eingesetzte VGO ist hydriert und wurde vom Projektpartner, der OMV AG, zur
Verfligung gestellt. Alle Kennwerte bezuglich der verwendeten VGO-Charge
stammen aus dem Datenbestand der OMV AG. Die verwendete VGO-Charge hat,
wie aus Tabelle 6 ersichtlich, ein C/H-Verhaltnis von 8,8/1,2 und enthalt nur wenige

ppm Sauerstoff und Stickstoff.

In  Abbildung 30 wird der simulierte Siedeverlauf der verwendeten VGO-Charge
dargestellt. Die Daten zur Destillationskurve stammen aus der Datenbank der OMV

AG und wurden fiur diese Untersuchung bereit gestellt (Tabelle 21, Anhang C.2).

Tabelle 6 Kennzahlen der VGO Charge

Parameter
Wasserstoffgehalt [w%] 12,21
Kohlenstoffgehalt [w%] 87,79
Dichte bei 20°C [kg/m?] 915,85
Schmelzbereich [°C] ca. 40
Schwefelgehalt [w%)] Wenige ppm
Stickstoffgehalt [w%)] Wenige ppm
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Abbildung 30 Siedeverlauf der VGO

4.2.1.1 Pharmazeutisches Glycerin

Urspringlich sollten die Crackversuche mit technischem Glycerin aus der
Biodieselproduktion und VGO durchgefuhrt werden. Die Vorversuche [6] zeigten
jedoch, dass wegen der starken Verunreinigungen mit anorganischen
Komponenten (Kalium, Natrium) im technischen Glycerin ein Betrieb nicht moglich

ist.

Teile dieser Untersuchung (siehe Kapitel 5.2) zeigen, dass die Aufreinigung des
technischen Glycerins moglich ist. Da diese Reinigung an der TU-Wien aber nur im
Labormalistab nachgewiesen werden konnten, weil die Mittel zur Herstellung
grolkerer Mengen, wie sie fur die Versuche an der Technikumsanlage notwendig
gewesen waren, nicht zur Verfligung standen, wurde Glycerin in Pharmaqualitat von

einem Drittanbieter zugekauft und verwendet.

Das verwendete Glycerin in Lebensmittelqualitat stammt von der Firma Wasser
Hygiene Chemie GmbH [35]. Es genugt sowohl den Anforderungen des
europaischen Arzneibuchs, als auch den Anforderungen an Lebensmittelzusatze.
Das verwendete Glycerin ist rein pflanzlich. In Tabelle 7 ist ein kurzer Auszug der
betriebsrelevanten Parameter aus dem Sicherheitsdatenblatt des

pharmazeutischen Glycerins zu finden.
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Tabelle 7 Kurzer Datenblattauszug des pharmazeutischen Glycerins

Parameter
Form flussig
Farbe farblos
Geruch geruchlos
pH-Wert bei 20°C 7
Ziindtemperatur [°C] ~ 400
Dichte bei 20°C [kg/dmq] 1,26-1,263

LD 50 Ratte (oral)
Lebensmittelzusatznummer
Reinheit [w%]

andere Stoffe

4.2.2 Katalysator

12600 mg/kg
E 422
99,5

Wasser

Wie bereits im Grundlagenteil kurz beschrieben sind die Katalysatoreigenschaften

essentiell fir den Erfolg des katalytischen Crackens. Fur diese Untersuchung wird

ein Katalysator der Firma Grace mit dem Eigennamen ,ProtAgon® verwendet. Der

verwendete Katalysator wurde von der OMV AG zur Verfugung gestellt. Die exakte

elementare Zusammensetzung des ProtAgon ist nicht bekannt. Swoboda [32]

beschrieb wichtige Eigenschaften des Katalysators, welche in Tabelle 8 zu finden

sind.

Tabelle 8 Bekannte Kennwerte des ProtAgon Katalysator [32]

Parameter Wert
Seltenerdengehalt [w%] 1,6

Unit Cell Size [A] 24,28
Aluminiumgehalt [w%)] 445
Spezifische Oberflache [m?/g] 131
Schiittdichte [kg/md] 802

Median der KorngroRenverteilung xso [um] 77,83

Der Parameter ,Unit Cell Size“ beschreibt in der Katalysatortechnik die Lange einer

kubischen Elementarzelle und ist primar fur das erhaltene Produktspektrum
verantwortlich. Die Schuttdichte wurde angelehnt an die Norm DIN ISO 697

bestimmt.
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4.3. Versuchsdurchfithrung

4.3.1 Vorversuche
Die grundsatzliche Durchfuhrbarkeit des Einsatzes von Glycerin in einer
kontinuierlich betriebenen FCC-Anlage wurde mit Hilfe der an der TU-Wien

durchgeflihrten Vorversuche [6] nachgewiesen.

Zuerst wurde die Mischbarkeit des pharmazeutischen Glycerins mit VGO
untersucht. Dabei bildet das apolare VGO mit dem polaren Glycerin keine
Mischung. Selbst bei erhéhten Temperaturen und nach intensiven Mischversuchen
bildeten die Flussigkeiten unmittelbar zwei Phasen. Um die Konzentration der
Einsatzstoffe wahrend des Betriebes konstant zu halten, wurde wegen der
Nichtmischbarkeit auf das zuvor beschriebene Zweistrangfeedsystem umgestelit.
Dieses neue Feedsystem erlaubt es, das Verhaltnis der Einsatzstoffe beliebig zu
variieren. Die beiden Teilstrome treffen kurz vor dem Feedeinleitrohr in einem T-
Stuck aufeinander und werden dort vermischt. Darlber hinaus musste in
Probelaufen eruiert werden, wie sich die beiden Pumpen im Betrieb zueinander
verhalten. Eine schematische Darstellung des Feedsystems ist in Abbildung 31 zu

sehen.
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Abbildung 31 Modifiziertes Feedsystem [6]
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Im Zuge der Voruntersuchung wurde auch die elementare Zusammensetzung des
technischen Glycerins analysiert (siehe Tabelle 9). Hier erkennt man auch deutlich
den hohen Na- und K-Gehalt. Diese Salze stammen aus der Biodieselproduktion,

wo sie als Katalysator dienen.

Tabelle 9 Elementarzusammensetzung des technischen Glycerins der OMV AG [6]

Komponente Wert [w%)]
Na 0,13
K 0,6056
Wasser 14
Glycerin 79,9
\Y <0,001
Ni <0,0001
Cl <0,0001
Schwefel 0,5448

Um das Wasser im technischen Glycerin zu entfernen wird bei Temperaturen leicht
Uber 100°C und bei Umgebungsdruck destilliert. Versuchsreihen zeigten, dass das
Wasser ohne thermische Schadigung des Glycerins vollstandig entfernt werden

kann.

Weiter Analysen des technischen Glycerins sind im Forschungsbericht der TU-Wien

[6] und weiterfUhrend im Kapitel 5.2 zu finden.

4.3.2 Bestimmung der Feedrate

Die Feedrate wird fur beide Feedstrange gravimetrisch ermittelt. Die Edukte werden
dabei kontinuierlich gewogen und das Differenzgewicht Uber die Zeit ermittelt. Im
Zuge dieser Versuchsreihe musste die Feedrate beider Strange standig Uberprift
und nachjustiert werden um ein konstantes Glycerin-VGO-Verhaltnis zu erhalten.
Fir die Versuchsreihen mit Glycerin betragt die Gesamtfeedrate 2,7 kg/h.

. A .
Mreed1/2 = —mi‘tiukt Gleichung 4-1

4.3.3 Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit Uy,

Eine praxisnahe Art der Bestimmung der Lockerungsgeschwindigkeit ist die lineare
Approximation. Dabei wird in einem Diagramm die Leerrohrgeschwindigkeit Uber

den Regeneratordruckabfall aufgetragen. Anschlieend wird die Kennlinie in zwei
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lineare Teilbereiche aufgeteilt. Zu Beginn der Messung erfolgt ein fast linearer
Druckanstieg und nach einer Ubergangsphase bleibt der Druck in der Wirbelschicht
konstant. Die Theorie dazu kann im Kapitel 3.5.1 nachgelesen werden. Durch
Approximation der linearisierten Bereiche wird die Lockerungsgeschwindigkeit

graphisch ermittelt.

Mittels Gleichung 4-2 wird die Betriebsleerrohrgeschwindigkeit berechnet. Der fir
die Bestimmung notwendige Regeneratordruck wird als Betriebsparameter erfasst

und aufgezeichnet.

— T TBetriebPNorm 1 .
ULeerronr = VReg,Norm T ) T Gleichung 4-2
Norm'PBetrieb Reg

4.3.4 Bestimmung des Katalysatorumlaufs und der C/O-Rate

Das C/O-Verhaltnis ist unter Anderem von der Katalysatorumlaufrate abhangig. Je
mehr Katalysator bei konstanter Feedrate zirkuliert wird, desto hoher ist das C/O
Verhaltnis. Da das Verhaltnis von Katalysator zu Feed flr die gebildeten Produkte
malfgeblich verantwortlich ist, wird die Katalysatorumlaufrate bei jeder
Probennahme bestimmt. Je mehr Katalysator dem Feed zur Verfugung steht, desto
mehr aktive Zentren stehen flr den Crackprozess bereit und desto mehr verschiebt

sich das Produktspektrum zu leichtsiedenden Fraktionen.

Die Methode zur Messung der Umlaufrate wahrend des Betriebs der intern
zirkulierenden Wirbelschicht wurde von Reichhold [33] entwickelt. In der Praxis wird
dazu die Fluidisierung des Siphons abgeschaltet und somit ein Rickstau im
Katalysatorruckfuhrtrichter und eine Bettsenkung im Regenerator erzwungen. Nach
Reichhold ist der Druckverlauf im Regenerator proportional zum Bettfullstand. Um
die N2-Gassperre zum Produktgasbereich aufrecht zu erhalten ist darauf zu achten,
dass die Katalysatorschittung im Regenerator nicht unter das Niveau des Siphons

abgesenkt wird.

Zur Berechnung wird Gleichung 3-12 Uber einen definierten Zeitraum At betrachtet

und nach dem Bettumlaufmassenstrom aufgeldst.

. Ap A :
Mpert = 50 —I:g Gleichung 4-3
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Das Katalysator-Feed-Verhaltnis wird damit folgendermal3en bestimmt.

C|0 Rate = ZBett Gleichung 4-4

MFeed

4.3.5 Das Lumpmodel und die Konversion (Total Fuel Yield)

Das Produkt aus dem FCC-Prozess ist ein Vielstoffgemisch. Jede einzelne
Komponente des Produktspektrums zu analysieren ist nahezu unmaoglich und auch
nicht nétig. Um die Konversion, also den Total Fuel Yield (TFY), zu bestimmen wird
das Produkt in Stoffklassen, die sogenannten Lumps aufgeteilt. In Abbildung 32 sind

die einzelnen Produktphasen, sowie die relevanten Lumps aufgeschlisselt.

Gasformlge * Gas-Lump Niedere Kohlenwasserstoffe (C;-C,)
Produkte e CO,-Lump, CO und CO,
o o Benzin-Lump (Siedepbereich 10-215°C)
F|USSIge e LCO+Riickstand-Lump Dieselfraktion (Siedebereicht 215-
Proukte 320°C) und Riickstand (Siedeberecih >320°C)
e Wasserphase
Feste
* Koks
Produkte

Abbildung 32 Definition des Lumpmodels

Von wirtschaftlichem Interesse ist wie eingangs erwahnt die Konversion (TFY) des
Prozesses. Die TFY ist ein Mal} fur die Wirtschaftlichkeit des Prozesses da sie die
erhaltenen Wertstoffe dem Einsatzstoff gegenuberstellt. Im Fall der FCC-

Technikumsanlage wird die TFY bezogen auf den Feed folgendermalien definiert.

Total Fuel Yield (TFY) = LGes-tump®MBenzin-lump  G|aichung-4-5

MFeed
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Der Lump LCO+RuUckstand wird in industriellen FCC-Anlagen oft als
Kreislaufprodukt verwendet und wird deshalb nicht in die TFY miteinbezogen, er
dient aber als wichtiges Element des sogenannten ,Blendings®, also zum
Beimischen zu Endprodukten, um diverse, gewlnschte Produkteigenschaften
anzupassen und zu optimieren. In diesem Zusammenhang kann der LCO-Lump
also durchaus als Wertstoff angesehen werden, auch wenn er dem TFY nicht

unmittelbar zugerechnet wird.

4.3.6 Analyse und Auswertungsmethoden

Fur die Auswertung der Versuche ist es notwendig, sowohl das Abgas als auch das
Produktgas zu untersuchen. Abbildung 33 liefert einen grundlegenden Uberblick
uber das Analyseverfahren. Die detaillierte Analyse der Produkte erfolgt sowohl
qualitativ als auch quantitativ. Ziel der Analysen ist es die Gewichtung der einzelnen
Lumps und die im vorherigen Kapitel definierte TFY zu bestimmen. Die folgenden
Unterkapitel beschreiben die einzelnen Analysemethoden und die daraus

gewonnenen Erkenntnisse fur die Untersuchung.
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Phase Ausbeute Diesel-Lump
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Kraftstoffanalysator Benzin
IROX 2000

= Atmosphérisch_e— und |
Vakuumdestillation der
organischen Phase Kraftstoffanalysator Diesel

IROX Diesel

Abbildung 33 Analysepfad

4.3.6.1 Probenentnahme und -Probenaufbereitung

In der Standardkonfiguration wird das Produktgas vollstandig Gber eine mit Erdgas
betriebene Fackel geleitet. Wie in Abbildung 34 zu sehen ist, kann vom
Produktgasstrom mit Hilfe einer Membranpumpe ein Teilstrom fur Analysezwecke
abgezogen werden. Die Produktentnahme erfolgt Uber einen definierten Zeitraum.
Um den kontinuierlichen Betrieb der Fackel trotz Absaugung zu gewahrleisten, ist
darauf zu achten, dass die Leistung der Membranpumpe flr jeden Versuch dem

Produktgasstrom angepasst wird.

Zuerst wird der abgezogene Produktgasstrom uber einen frischwassergekuhlten
Doppelrohr-Gegenstromwarmetauscher gefuhrt. Nach dieser Vorkuhlung folgen
zwei Doppelwand-Kondensatoren mit wendelférmigen Kihlschlaufen aus Glas. Der

erste Kondensator wird mit Frischwasser (7-12°C) und der zweite mit Ethanol bei
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ca. -15°C betrieben. Mit einem nachgeschalteten Tropfchenabscheider wird aus
diesen drei Apparaturen die flussige Produktfraktion gewonnen. Die flussige Probe

wird in einem Glasbehalter gesammelt und unverzuiglich gekuhlt.

Nach dem Tropfchenabscheider wird der restliche noch gasférmige
Produktgasstrom Uber eine Gaswaschflasche zur Entfernung des restlichen
Kondensats gefuhrt. AnschlieBend durchstromt der Produktgasstrom die
Membranpumpe, das Gassammelrohr, die Gasuhr und wird anschlieRend in die
Fackel geleitet. In der Gasmaus wird ein kleiner Teil des gasféormigen Produkts
gesammelt und daraufhin umgehend im Gas-GC analysiert. Die Gasuhr dient zur
Messung des gasformigen Produktgasstroms. Mit Hilfe der NGA 2000 Messgerate
wird der COx-Lump im Produktgas bestimmt.

Um die Flussigprobe zu analysieren, sind einige Aufbereitungsschritte notwendig.
Zuerst muss die Wasserphase aus dem Flussigprodukt mittels Scheidetrichter
entfernt werden. Die wasserfreie organische Phase wird anschlief3end filtriert, um
den Feststoffanteil zu entfernen. Der Feststoffanteil im Fllissigprodukt besteht aus
dem mitgerissenen Bettmaterial und Koks. Grund fur den Katalysatoraustrag sind
die hohen C/O-Verhaltnisse (bis zu 85) und die extremen Geschwindigkeiten im
Riser. Bei den Versuchen mit Glycerin ist zu beobachten, dass mit steigendem
Glycerinanteil im Feed der ausgetragene Katalysatoranteil steigt. Die wasserfreie

und gefilterte organische Phase ist nun fur die weiteren Analysen geeignet.

Die Analysemethodik der Gas- und Flussigkeitsprobe ist in den folgenden Kapiteln

genauer beschrieben.
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Abbildung 34 Probenentnahmestelle der FCC-Anlage [36]

4.3.6.2 Untersuchung der gasformigen Proben

Der gasformige Produktanteil wird direkt nach der Absaugung analysiert. Dazu wird
eine 50 pl Probe aus dem Gassammelrohr entnommen und im Gas-GC LC17A der
Firma Shimadzu analysiert. Die aufgegebene Probe wird in zwei Strange mit
unterschiedlichen Saulen und Tragergas aufgeteilt. Der Unterschied in den
Retentionszeiten der Gaskomponenten entsteht durch Wechselwirkungen des

Gases mit der stationaren Phase.

Der Strang zur Detektion der organischen Phase verwendet Wasserstoff als
Tragergas. Die Detektion erfolgt mit Hilfe eines Flammen-lonisations-Detektors
(FID). Das Detektionsprinzip des FID basiert auf der thermischen lonisierung der
organischen Komponente. Durch die lonisierung werden Elektronen frei, welche

durch ein Gitter detektiert werden und so einen Stromfluss erzeugen. Mit diesem
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Detektionsprinzip konnen C1-Ce Kohlenwasserstoffe sowohl quantitativ als auch

qualitativ vollstandig differenziert werden.

Der zweite Strang verwendet Helium als Tragergas. Mittels eines
Warmleitfahigkeitsdetektors (WLD) wird der Nz-Anteil im Produktgas bestimmt.
Prinzipiell ware es méglich auch CO und CO2 mit dem WLD zu detektieren. Da aber
mit der verwendeten Methode CO und COz2 nicht getrennt analysierbar sind, werden

diese Komponenten online mit den NGA 2000 Messgeraten gemessen.

Die Kalibrierung des GC’s erfolgt mittels Standards, welche genau definierte
Konzentrationen an Kohlenwasserstoffen aufweisen und eindeutig einer

bestimmten Retentionszeit zugeordnet werden kdnnen.

Detaillierte Angaben der verwendeten Methoden sind in Tabelle 10 zu finden.

Tabelle 10 Wichtige Parameter des Gas-GC's

Organische Phase N Detektion

Saule Varian CP-AL203/Na2S04 CP CarboPLOT P7
Stationare Phase Polydimethylsiloxan Carbon Porous Layer

MalRe 50 m x 0,25 mm ID x 4 ym df 27,5m x 0,53 mm ID x 25 ym df

Detektoren Flammenionisationsdetektor (FID) Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD)
Tragermedium Wasserstoff Helium

Analyseprogramm Von 50°C auf 200°C, 30 min Analyse

Injektor Splitless (50ul)

Wie schon oben kurz angedeutet erfolgt die Analyse der Oz, CO2 und CO-
Konzentration online Uber die Messgerate NGA 2000 der Firma Rosemount. Die
Analyse der CO- und CO2-Konzentration erfolgt mittels eines nichtdispersen
Infrarotdetektors. Die online O2-Messung erfolgt Uber ein paramagnetisches
Messprinzip. Fur eine genaue Beschreibung des erwahnten Prinzips sei auf

weiterfUhrende Literatur [37] verweisen.

4.3.6.3 Untersuchung der fliissigen Proben
Der in den Kondensatoren gesammelte FlUussiganteil des Produktes ist als
Flassigprobe zu verstehen. Die Analyse des organischen Flussigprodukts wird im

Folgenden beschrieben.
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Simulierte Destillation

Mit Hilfe der simulierten Destillation wird der Benzin- und der Dieselanteil der
Flussigprobe analysiert. Die simulierte Destillation erfolgt mit einem Gas-
Chromatographen des Typs Shimadzu Typ LC 17A. Das GC ist mit einer definierten
n-Alkanen Standardldésung kalibriert. Durch die Kalibrierung ist ein Zusammenhang
zwischen Retentionszeit und Siedepunkt gegeben. Uber die Retentionszeiten der
Produktkomponenten kann folglich auf den Siedepunkt des jeweiligen Stoffes
geschlossen werden. Da unterschiedliche Isomere die gleichen Retentionszeiten
haben kdnnen entsteht hier an den Lumpgrenzen ein kleiner Auswertungsfehler,
der aber akzeptiert wird. Als Beispiel einer simulierten Destillation ist in Abbildung
35 die Siedekurve fur das Flussigprodukt aus reinem VGO abgebildet. Dabei
reichen per gewahlter Definition der Benzin-Lump bis 215°C und der Diesellump
von 215-320°C.

600

Boiling Range

500 A

400 -

300 A

Boiling Temperature [°C]

100 -

79,090% | 91,397%

0% 20% 40% 60% 80% 100%
Xiiquia [Wt%]

Abbildung 35 Siedekurve der Fliissigprobe bei 100% VGO Feed

Fur die Analyse werden 1,5 ul der filtrierten organischen Phase in den Injektor

gespritzt und dort mit dem Tragergas Wasserstoff vermengt. Die Detektion erfolgt
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uber Flammenionisation mit Hilfe eines FID. In Tabelle 11 ist die Methode zur

Analyse der FlUssigkeitsphase aufgelistet.

Tabelle 11 SimDest-Methode

SimDest

Trennsaule Zebron ZB-1
stat. Phase 100% Polydimethylsiloxan

Malle 30m x 0,32 mm ID x 0,25 uym df
Detektoren Flammenionisationsdetektor (FID)
Tragergas Wasserstoff
Programm 35°C auf 350 °

Injektor Split 30:1

Vakuum und atmospharische Destillation

Um die Daten aus der SimDest zu Uberprifen, wird das Flussigprodukt mittels
atmospharischer und Vakuumdestillation in Benzin und Diesel-Lump aufgetrennt.
Dabei wird die Flussigkeit diskontinuierlich bis zum Erreichen der jeweiligen
Grenztemperatur des Lumps im Apparaturkopf destilliert. Bei der atmospharischen
Destillation zur Bestimmung des Benzin-Lumps wird die Destillation bei 215°C
Kopftemperatur abgebrochen. Kohlenwasserstoffe beginnen ab einer Temperatur
von ca. 350°C thermisch zu cracken. Deshalb wird die Destillation der Dieselfraktion
unter Vakuum durchgeflhrt. Mit Hilfe eines Online-Nomograms [38] wird die Siede-
temperatur bei 20 mbar Unterdruck mit 180°C Kopftemperatur festgelegt. Die

Auswertung der Destillationen erfolgt gravimetrisch.

Grabner Kraftstoffanalysator

Die Benzin- und Diesel-Lumps aus den Destillationen werden weiterfuhrend auf ihre

Zusammensetzung und Eigenschaften hin analysiert.

Der Benzin-Lump wird mit Hilfe des kompakten Kraftstoffanalysators vom Typ IROX
2000 analysiert. Die Analyse basiert auf dem Prinzip der Fourier-Transformations-
Infrarotspektroskopie. Mittels hinterlegter Stoffdatenbanken kann dieses
Analyseverfahren Stoffgruppen quantitativ nachweisen. Diese Analyse ermoglicht
unter anderem eine gute Abschatzung der Research Oktane Number (deutsch

ROZ), welche Aufschluss Uber das Zindverhalten des Kraftstoffes gibt.
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Tabelle 12 liefert einen Auszug fur die Grenzwerte wichtiger Benzinparameter aus
der Kraftstoffnorm EN 228:2014-10.

Tabelle 12 Auszug aus der Kraftstoffnorm fiir Benzin EN 228

Stoffgruppe Grenzwert
Olefine [v%] <18
Benzol [v%] <1
Aromaten [v%)] <35
Ether (> C5) [v%] <22 [E10]
O-Gehalt [w%] 3,7 [E10]
ROz 95
MOz 85

Das Funktionsprinzip des Analysegerats fur Diesel ist analog. Fur Diesel wird
anstelle der ROZ die Cetanzahl und der Aromatengehalt bestimmt. Die Cetanzahl
gibt Aufschluss Uber die Zundwilligkeit des Diesels. Die Analyse des Dieselanteils

ist nicht Teil dieser Untersuchung.

4.3.6.4 Untersuchung des Abgases

Wie in Abbildung 33 ersichtlich und zuvor erwahnt, erfolgt die Analyse der O2-, CO2-
und CO-Konzentration im Abgas online. Aktuell wird das Abgas mit den
Messgeraten NGA 2000 der Firma Rosemount untersucht. Die Analyse der CO- und
CO2-Konzentration erfolgt mit Hilfe eines nicht-dispersiven Infrarotdetektors. Die

online O2 Messung erfolgt Uber ein paramagnetisches Messprinzip.

Vor jedem Versuchstag sind die Messleitungen auf eventuelle Verstopfungen durch
den Katalysatoraustrag aus dem Regenerator zu Uberprifen, sowie eine

Kalibrierung durchzufihren.

4.3.6.5 Untersuchung des Festanteils

Der Feststoff, also der gebildete Koks aus den Crackversuchen, wird indirekt durch
eine Kohlenstoffbilanz Uber die O2-, CO- und CO2-Konzentration im Abgas
bestimmt. Die Analyse erfolgt ebenfalls mit den Messgeraten NGA 2000 der Firma

Rosemount.
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4.4 Anlagenbetrieb

4.4.1 Betriebssicherheit

Beim Arbeiten mit explosionsfahigen Gasen ist eine sichere Versuchsdurchfihrung
zwingend ndétig. Kohlenwasserstoffe, welche in der Anlage prozessiert werden,
konnen mit Luftsauerstoff explosionsfahige Gemische/Atmospharen bilden. Dabei

sind folgende Punkte besonders zu beachten:

e Bei Feedbelastung muss der Produktbereich mit Stickstoff fluidisiert sein

e Sollte Luftsauerstoff in den Produktgasbereich gelangen, ist die Feedzufuhr
unverzuglich zu stoppen und die Heizung abzuschalten

e Nicht fur Probenentnahmen bestimmtes Produktgas ist in der Fackel
abzubrennen

e Um Leckagen im Produktgasbereich zu detektieren sind mobile
Gaswarngerate bereitzustellen

e Heil3stellen der Anlage sind zu meiden
In jedem Fall ist der Anleitung zur Anlagenhandhabung Folge zu leisten.
4.4.2 Anlagenbedienung

Um die Reproduzierbarkeit und somit einen Vergleich zwischen den Versuchen zu
ermdglichen, ist die Anlage vor jeder Probenahme stationar zu betreiben. Dabei ist
darauf zu achten, dass wichtige Parameter wie Risertemperatur, Feedrate und C/O-
Verhaltnis bei den Absaugungen mdoglichst konstant sind. Bei den Versuchen mit

Glycerin wurde vor allem die Feedrate und die Risertemperatur geregelt.
Der Versuchstag dauert ca. 14 Stunden und besteht aus den folgenden Abschnitten:

e Aufheizen der Anlage auf Betriebstemperatur (4h)

e Vorbereitung der Anlagenperipherie und Manipulation der Anlagensettings
bis der stationare Betrieb erreicht ist (4h)

e Drei bis vier Probenentnahmen und Analyse der Gasphase (3h)

¢ Anlagenregeneration und Reinigung (2h)
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Am Beginn des Versuchstages wird die Anlage auf die gewlunschten Regenerator-
und Freeboardtemperaturen aufgeheizt. AnschlieRend wird das bei
Raumtemperatur feste VGO flr den Betrieb vorgewarmt und das Glycerin
vorbereitet. Um die Analyse nicht zu verfalschen, werden die NGA 2000 Messgerate

vor jedem Versuch kalibriert.

Wenn sicher ist, dass die Stickstoffsperre zum Produktgasbereich funktioniert, kann
begonnen werden, die gewunschte Feedrate einzustellen. Dabei ist darauf zu
achten, dass die Sauerstoffkonzentration im Regenerator hoch genug ist, damit der
Katalysator vollstandig regeneriert werden kann. Wenn die gewlnschte Feedrate
erreicht ist, kann mit Hilfe der Umlaufkihler, der Boden- und Kiuhlerfluidisierung die

Risertemperatur eingestellt werden.

Nach dem Erreichen des stationaren Betriebs folgen drei bis vier Probennahmen
bei jeweils gleichen Konditionen und je eine Umlaufratenmessung nach der

Absaugung. Die Probennahmedauer ist je nach Produktausbeute anzupassen.

Nach den Probennahmen wird der gebildete Koks in der Anlage bei 700°C
(Regenerator und Freeboard) sowie bei 350°C im Rohrenofen abgebrannt. Der
Koksabbrand wird Uber die CO2 Messgerate verfolgt und ist bis zur vollstandigen

Regeneration des Katalysators durchzufuhren.

Als Basecase der Versuchsreihe gilt der 100% VGO Versuch VGO_GO0. Dieser
Versuch wird als Vergleichsmalistab fur die folgenden Auswertungen verwendet.
Im Zuge dieser Diplomarbeit wurden Crackversuche mit 15% (VGO_G15), 30%
(VGO_G30), 45% (VGO_G45) und 85% (VGO_G85) Glycerinbeimischung zum
VGO sowie ein Versuch mit 100% Glycerin (VGO_G100) durchgefuhrt. Die

wichtigsten Anlagensettings sind in Tabelle 13 nachzulesen.
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Tabelle 13 Versuchsraster mit den wichtigsten Anlagensettings

Parameter VGO_GO0 VGO_G15 VGO_G30 VGO_G45 VGO_G85 VGO_G100
gemittelte Riser Temperatur [°C] 551,57 552,9 551,6 550,54 553,31 553,82
Feedeinleittemperatur [°C] 291,83 263,91 259,6 224,36 230,47 249,52
Regeneratortemperatur [°C] 610 612 612 610 610 610
Freeboardtemperatur [°C] 680 660 660 660 660 660
Roéhrenofentemperatur [°C] 365 350 350 340 310 310
N2 Riserfluidisierung [NI/min] 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1
N2 Bodenfluidisierung [NI/min] 4,5 55 55 55 55 6
Luft Kiihlerfluidisierung [NI/min] 8 10 10 10 10 10
Luft Regeneratorfluidisierung [NI/min] 32,7 49,7 49,7 49,7 54,8 54,8
N2 Siphonfluidisierung [NI/min] 11 12 12 12 12 12
Katalysatorumlaufrate [kg/min] 1,8 2,21 2,67 2,6 2,84 3,19
Feedrate [kg/h] 2,76 2,68 2,74 2,67 2,18 2,29
C/O Ratio 39,05 49,32 58,56 58,51 78,28 83,86

4.5 Aufreinigung des technischen Glycerins

Im Zuge dieser Diplomarbeit wird weiterflihrend die Aufreinigungsproblematik flr
technisches Glycerin aus der Biodieselproduktion untersucht. Die Vorversuche
zeigten, dass durch atmospharische Destillation der Wasseranteil ohne thermische
Schadigung des Glycerins entfernt werden kann. Der Salzgehalt im Glycerin bleibt
dabei jedoch unverandert. Im Zuge dieser Untersuchung wurde folgendes Konzept

zur Aufreinigung des technischen Glycerins erarbeitet:

Prinzipiell soll die Aufreinigung des technischen Glycerins mittels zweistufiger
diskontinuierlicher Destillation durchgefuhrt werden. Zur Destillation wird ein 250 ml
Dreihalskolben als Kolonnensumpf verwendet. Zur Kondensation des
Destillationsprodukts wird eine wassergekuhlte Kondensationsbricke verwendet,
welche zusatzlich die Moglichkeit bietet, Unterdruck an der Apparatur anzulegen.
Der Unterdruck wird mittels Vakuumpumpe erzeugt. Die Temperaturaufnahme
erfolgt im Kopf und im Sumpf der Apparatur. Um die Destillation effizient

durchzufuhren wird die komplette Apparatur mit Steinwolle isoliert.

Im ersten Schritt wird atmospharisch bis zu einer Kopftemperatur von knapp Uber
100°C destilliert. Die Destillation wird bis zum Abfallen der Kopftemperatur unter
100°C durchgefuhrt um sicherzugehen, dass der gesamte Wasseranteil abdestilliert

wurde.
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Die atmospharische Destillation liefert zwei Fraktionen. Der farblose, aber stechend
riechende Kopfanteil und der Glycerinsumpf mit den restlichen Verunreinigungen.
Der stechende Geruch in der Wasserphase deutet darauf hin, dass durch die
Vorbehandlung des technischen Glycerins mdglicherweise Aldehyde gebildet
wurden. Voruntersuchungen [6] bestatigen diese Annahme. Der Sumpf dient als

Einsatz fur die Vakuumdestillation.

Die Vakuumdestillation wird in derselben Apparatur bei 10-20 mbar durchgeflhrt.
Durch das Vakuum siedet das Glycerin bei deutlich niedrigeren Temperaturen und

wird dadurch nicht thermisch beschadigt.

Zur Bestimmung der anorganischen Ruckstande wird der Destillationsruckstand im
Muffelofen bei 800°C fur 20 Stunden verbrannt.

Die Flussigkeiten werden mit Hilfe des Brechungsindizes auf ihre Reinheit
untersucht. Die Bestimmung des Brechungsindizes erfolgt mit Hilfe eines

Refraktometers.
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5. Ergebnisse

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Untersuchung prasentiert und
diskutiert.

5.1 Lockerungspunktbestimmung des Bettmaterials

Die FCC-Technikumsanlage arbeitet bei Umgebungsdruck, deshalb kirzen sich
aus Gleichung 4-1 der Umgebungsdruck und der Betriebsdruck. Die Messung
wurde bei 26°C, also bei 299,15K durchgefuhrt. Die Regeneratorquerschnittsflache
betragt 0,0855 m?. Die Leerrohrgeschwindigkeit kann mit der vereinfachten
Gleichung 5-1 berechnet werden.

299,15 1
273,15 AReg

ULeerronr = VReg * Gleichung 5-1
Bei dieser Untersuchung wurde die Lockerungsgeschwindigkeit aus dem Festbett
heraus und ohne Feeding bestimmt. Des Weiteren wurde der Katalysator zwei Tage
vor der Messung bei 700°C regeneriert um etwaige Ablagerungen zu entfernen. In
Abbildung 36 sind das Ergebnis der Messung und die, fur die Bestimmung
notwendigen, Linearisierungen dargestellt. Es ergibt sich eine approximierte

Lockerungsgeschwindigkeit fur den ca. ein Jahr alten Katalysator von
U,=0,0022m/s

Wie in Abbildung 36 ersichtlich, wird der leichte Uberhang im Ubergangsbereich des
Druckverlaufs im Regenerator am Lockerungspunkt nicht gemessen. Die Existenz
des  Ubergangsbereichs ist vermutlich auf hier vernachlassigbare

Zwischenpartikelkrafte des verwendeten Bettmaterials zurlckzuflhren.

Swoboda [32] ermittelte  fir  den Katalysator ProtAgon eine

Lockerungsgeschwindigkeit von 0,0031 m/s.

Diese beiden Ergebnisse sind nur bedingt vergleichbar, da beide Messungen
jeweils mit unterschiedlichen ProtAgon-Chargen durchgefliihrt wurden. Des
Weiteren ist die Katalysatorkonditionierung vor der Messung durch Swoboda nicht

bekannt. Prinzipiell kann die Abweichung durch Schuttguteigenschaften
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verandernder Ablagerungen am Katalysator entstehen oder auch durch
chargenbedingte Modifikationen des Katalysators. Ebenfalls miteinzubeziehen ist
das Alter des Katalysators. Im Betrieb wird der Feinanteil des Bettmaterials

ausgetragen und somit die Schuttguteigenschaft manipuliert.

Die gesamte Messwerttabelle ist im Anhang C.1 nachzulesen.
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Leerrohrgeschwindigkeit [m/s]

Druck im Regenerator [mbar]

Abbildung 36 Lockerungsgeschwindigkeit ProtAgon

5.2 Aufreinigung des technischen Glycerins

Wie in Kapitel 4.3.1 bereits erwahnt, beschaftigt sich ein Teil dieser Untersuchung
mit der Aufreinigung des technischen Glycerins aus der Biodieselherstellung. Die
Aufbereitung des Glycerins erfolgt im Labormalstab und mit Hilfe einer zweistufigen

Destillation im Batchbetrieb wie im Kapitel 4.5 beschrieben.

Aus der zweistufigen diskontinuierlichen Destillation konnte die Zusammensetzung
fur das technische Glycerin ermittelt werden (siehe Tabelle 14). Dabei werden die
Anteile Glycerin, Wasser, anorganische Ruckstdande und Vakuumrickstand
gravimetrisch ermittelt, sowie aus der Differenz zur Einwaage der
Destillationsverlust bestimmt. Der Vakuumrickstand ist jener Anteil, der nach der
Vakuumdestillation im Sumpf der Kolonne verbleibt, abzuglich des im Muffelofen

bestimmten Salzgehalts.
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Tabelle 14 Zusammensetzung technisches Glycerin

Komponente im technischen Glycerin Gehalt [w%)]
Glycerin 78,9
Wasser 13,1
anorganischer Rickstand 2,2
Dest. Verlust 1,4
Vakuumriickstand 4,4

Deutlich zu erkennen ist der hohe Restsalzgehalt mit 2,2w% aus der
Biodieselproduktion, welcher auch in den Vorversuchen zu dieser Arbeit
nachgewiesen wurde. Um die Reinheit des abdestillierten Glycerins zu Uberprufen,
wird eine eigens erarbeitete Kalibrierreihe fur Glycerin-Wasser-Mischungen
verwendet. Fur die Kalibrierreihne werden verschiedene Glycerin Wassergemische

auf ihren Brechungsindex untersucht.

Die resultierende Kalibriergerade ist in Abbildung 37 dargestellt.

15

LS y = 0,0014x + 1,3303 ©
46
> 1,4 B, i
c
2 14
3 o
5 138
1,36 o)
134 4.
32
0 20 40 60 80 100
Anteile Glycerin [w%)]

Abbildung 37 Kalibriergerade Wasser-Glycerin-Mischung

Aus der Kalibrationsgerade ergibt sich die Gleichung 5-1 zur Berechnung des
Glyceringehalts. np,,,. beschreibt dabei den gemessenen Wert fur den

Brechungsindex.

__ MNprobe—1,3303 .
Welycerin = o1z Glelchung 5-1

FUr den Batchversuch wird eine Glycerinreinheit 99,6w% erzielt. Die storenden

Salze bleiben bei dieser Aufreinigungsmethode im Vakuumrickstand zurlck.
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5.3 Auswertung der Crackversuche

Die Auswertungen der durchgefuhrten Versuche mit unterschiedlichem
Glycerinanteil im Feed sind im folgenden Kapitel dargestellt. Dazu gehdren die
Ergebnisse des Gas-GC, der SimDest, des Kraftstoffanalysators und die
Gravimetrie der Produkte. Daruber hinaus wird eine Sauerstoffbilanz fur die
Versuche mit Glycerinanteil erstellt, um diese zu validieren. Abschliel3end wird die
Konversion des Glycerinanteils untersucht. Im Begriff TFY miteinbezogen ist der

Gas- und Benzin-Lump.

5.3.1 Auswertung der Total Fuel Yield und der Lumpanteile

Die Auswertung der Lumpanteile erfolgt durch die Kombination von Gas-GC,
SimDest und gravimetrischer Bestimmung der Wasserphase. Der Koksanteil und
die Kohlenstoffoxide werden uber die NGA 2000 online Messung Uber eine

Kohlenstoffbilanz indirekt berechnet.

Aus Abbildung 38 ist deutlich zu erkennen, dass mit zunehmendem Glycerinanteil
im Feed die Kraftstoffausbeute stark abnimmt. Die TFY sinkt dabei von 85% auf
13% ab.

Die deutlichste Abnahme zeigt dabei der Anteil an leicht flichtigen Komponenten.
Der Gas-Lump sinkt mit steigendem Glycerinanteil von 37w% auf ein Minimum von
3w%, der Benzin-Lump von 46w% auf 10w% und der, im TFY nicht berucksichtigte,
LCO+Ruckstande-Lump von 10w% auf 2w%. Alle Lumps zeigen dabei annahernd

linear sinkendes Verhalten.
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Abbildung 38 Ergebnisse: Lumpanteile und Konversion TFY

67




Ein gegenlaufiges Bild zeigt die Auswertung der Koks-, Wasser und
Kohlenstoffoxide. Mit abnehmender TFY steigen, wie zu erwarten, alle oben
genannten Anteile annahernd linear. Der nicht verwertbare Wasseranteil steigt von
Ow% auf 60w%. Der Koksanteil erhoht sich von 5w% auf rund 10w%. Ebenfalls

steigt der Anteil der Kohlenstoffoxide von 0,3w% auf 11w%.

TFY [%)]

1,00 — 1,00
O Koks ] Wasser X Kohlenstoffoxide O TFY
0,30 0,90
Q.
0,80 0,80
0,70 b TR 0,70
2 0,60 0 0,60
v 0,50 o 0,50
5 0,40 0,40
0,30 0,30
0,20 0,20
0,10 rﬁ_ﬁ 0,10
0,00 % 0,00
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Anteile Glycerin im Feed

Abbildung 39 Ergebnisse: Koks, Wasser und Kohlenstoffoxide mit TFY

Zusammengefasst kann gesagt werden, dass mit steigendem Glycerinanteil im
Feed die wertvollen Produkte Gas, Benzin und Diesel linear abnehmen. Beim
Einsatz von reinem Glycerin konnte ein TFY von lediglich 13,5% erzielt werden.
Dabei sinkt die Ausbeute des Gas-Lumps auf weniger als ein Zehntel und der
Benzin-Lump auf weniger als ein Viertel. Die nicht verwertbaren Anteile Wasser,

Koks und Kohlenstoffoxide steigen hingegen annahern linear.

5.3.2 Analyse des Gas-Lumps

Der Gas-Lump enthalt wertvolle Komponenten die nicht nur als Kraftstoffzusatz,
sondern Uberwiegend als Grundbaustein in der Chemieindustrie verwendet werden.
Im folgenden Kapitel wird der Gas-Lump auf seine Zusammensetzung genauer

analysiert.

Die feedbezogene Auswertung des Gaslumps ist in Abbildung 38 veranschaulicht.
Auch hier ist fur alle Komponenten ein annahernd linearer Verlauf erkennbar. Der
Popylenanteil im Gas sinkt mit steigender Glycerinkonzentration im Feed von 14w%

auf 1w%. Der Butengehalt im Produkt sinkt dabei ebenfalls fast linear von 10w% auf
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0,5W%. Ein Ahnliches Verhalten zeigt auch der Gehalt der restlichen Gase, welche

von rund 11w% auf 0,6w% sinken.

Dem entgegen gesetzt ergibt sich fur Ethylen eine annahernd konstante Ausbeute

von 2,3w% uber die ganze Versuchsreihe.
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Abbildung 40 Ergebnisse: Gas-Lumpzusammensetzung (feedbezogen)

Die gasbezogene Auswertung der gasférmigen Produkte ist in Abbildung 41
dargestellt. Den grofiten Anteil am Gas-Lump Uber die ganze Versuchsreihe hat das
Propylen mit konstanten 40w%. Bei einer Glycerinbeimischquote von 30w% zeigt
sich ein Maximum fur den Butenanteil mit 29,6w%. Das kurzkettige Ethylen steigt
mit zunehmender Beimischquote von 6w% auf 33w%. Die restlichen Gase sinken

von 29w% auf 17w%.
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Abbildung 41 Ergebnisse: Gasanteile (gasbezogen)
5.3.3 Analyse des Benzin-Lumps

Um den Benzin-Lump der gefilterten Proben zu erhalten, werden die Proben mittels
atmospharischer Destillation bis 215°C Kopftemperatur destilliert. Die Versuche
VGO_G85 und VGO_G100 konnten aufgrund zu geringer Probenmengen nicht in

diese Untersuchung miteinbezogen werden.

Die Auswertung des abdestillierten Benzin-Lumps erfolgt mit dem Grabner
Kraftstoffanalysator IROX 2000 (siehe Kapitel 4.4.6.2). Dabei werden die
Versuchsergebnisse mit den Grenzwerten der Benzinnorm EN 228:2014-10

verglichen.

Die ,Research Octane Number® RON beschreibt die Klopffestigkeit des Benzins. In
der EN 228 ist der Grenzwert mit > 95 festgelegt.

Wie aus Abbildung 42 ersichtlich wird fur die Versuche VGO_G15 (RON 101),
VGO_G30 (RON 102) und VGO_G45 (RON 103) dieser Grenzwert deutlich
Uberschritten. Des Weiteren ist zu erkennen, dass mit sinkender Kraftstoffausbeute

die Oktanzahl minimal steigt.
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Abbildung 42 Ergebnisse Oktanzahl (benzinlumpbezogen).

Eine Erhdhung der RON kann durch Komponenten mit hoher Klopffestigkeit erzielt
werden. Aromaten sind beispielsweise Komponenten, welche die RON steigern.
Aromaten sind jedoch per EN 228 mit einem Grenzwert behaftet. Laut dieser Norm
betragt der Grenzwert fur Aromaten < 35v%. In Abbildung 43 wird ersichtlich, dass
der Aromatengehalt mit steigendem Glycerinanteil im Feed von 45v% auf 60v%
steigt. Dies geschient womoglich durch die steigende H-Abstraktion der
Kohlenwasserstoffe durch die OH-Gruppen des Glycerins die zu Wasser

umgewandelt werden.

Fur die Olefine ist ein Abwartstrend bei steigender Glycerinkonzentration im Feed
zu erkennen. Der Olefingrenzwert fur Benzin (<18v%) wird dabei bei allen

Versuchen eingehalten.
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Abbildung 44 ersichtlich steigt durch den zunehmenden Gehalt an

aromatischen Verbindungen auch die Dichte des Benzin-Lumps von 0,81 auf 0,85

kg/l.
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5.3.4 Analyse der C/0O-Rate

Ein weiterer wichtiger Aspekt der Untersuchung ist das Katalysator/OL-Verhaltnis
(C/O-Rate). Mit dieser Versuchsreihe konnte beobachten werden, dass die C/O-
Rate mit steigendem Glycerinanteil im Feed annahernd linear steigt. Dabei erhdht
sich die Katalysator zu Ol Rate von 39 auf 82. Ein Steigen der C/O- Rate bedeutet,
dass dem Edukt mehr Katalysator und somit mehr aktive Zentren zum Cracken zur
Verfligung stehen. Des Weiteren wird die Verweilzeit im Riser verklrzt, die
Koksproduktion und der Partikelaustrag durch die hohen Gasgeschwindigkeiten
gefordert. Die verkurzte Verweilzeit im Steigrohr wirkt dabei dem Effekt der
Erhohung der C/O-Rate entgegen. Um herauszufinden welcher Effekt Uberwiegt

bedarf es weiterer Untersuchungen.
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Abbildung 45 Auswertung der C/O-Rate
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5.3.5 Sauerstoffbilanz

Zur Validierung der Versuchsauswertung wird eine Sauerstoffbilanz erstellt. Dabei
wird die Differenz zwischen O2-Input und O2-Output berechnet. Da im VGO kein
Sauerstoff vorhanden ist, wird das O2 ausschliel3lich durch das Glycerin in die
Anlage gefordert. Der Sauerstoff wird im Produktgas gasférmig mit Hilfe der NGA
2000 als CO und CO2 detektiert. In der Flissigprobe wird der Sauerstoff in Form

von Wasser gravimetrisch bestimmt.

O2-Output als Kohlenstoffmonoxid >
Oz Input durch

Glycerin Techniku msan|age 02-Output als Kohlenstoffdioxid >

O2-Output als Wasser

Grundsatzlich wird zu Beginn der massenprozentige Anteil Sauerstoff m,,, —im

Feed mittels Gleichung 5-2 bestimmt. Dabei wird Uber die Feedrate mg,.; ,dem

jeweiligen Massenanteil Glycerin im Feed wyg,ycerin Und dem massenprozentigen

Anteil des Sauerstoffs im Glycerin der O2-Inputmassenstrom m,, = berechnet.

Mo,, = Mreed " Walycerin * Wsauerstof f im Glycerin G|e|Chung 5-2

Der Sauerstoffoutput m,, . setzt sich also aus dem Sauerstoffanteil im Wasser und

der Kohlenstoffoxide zusammen. Die Anteile im CO2 und CO werden aus den

jeweiligen Messwerten im Produktgas (rco,m¢o,) Und des massenprozentigen
Anteils an Sauerstoff der jeweiligen Komponenten (Wsgyerstoff co» Wsauerstoff co,)
berechnet. Der Wasseranteil im FlUssigprodukt (im,,) multipliziert mit dem
massenprozentigen Anteil Sauerstoff im Wasser (Wsgyerstors n,0) €rgibt den Oz

Output durch das Wasser.

Mo,oue — Mco " Wsauerstoff co + Mco, * Wsauerstoff o, + My,o0 * Wsauerstof f H,0

Gleichung 5-3
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In Tabelle 15 sind die Ergebnisse der Sauerstoffbilanz fur die komplette

Versuchsreihe aufgelistet.

Tabelle 15 Ergebnisse Sauerstoffbilanz

Versuch Mreed " Watycertn 1ho,. [kg/h] Tho,,., [ka/h] Mosn = Moyn Diﬁérenz
[kg/h] [ka/h] relativ [%]
VGO_G15 0,376 0,196 0,204 -0,008 -0,311
VGO_G30 0,821 0,428 0,471 -0,043 -1,575
VGO_G45 1,202 0,626 0,694 -0,068 -2,555
VGO_G85 1,849 0,963 1,020 -0,056 2,594
VGO_G100 2,285 1,191 1,357 -0,166 7,263

Es ist ersichtlich, dass bei jedem Versuch ein negativer Wert fur die Sauerstoffbilanz
erzielt wird. Die relative Differenz bezieht sich in dieser Auswertung auf die
Feedrate. Das bedeutet, dass mehr Sauerstoff in den Produkten als im Edukt
vorliegt. DarUber hinaus ist mit steigendem Glyceringehalt eine steigende Differenz
o, — Mo, ZU erkennen. Das heildt, je mehr Glycerin im Feed ist, desto mehr
Uberschussiger Sauerstoff ist im Produkt zu finden. Bis auf den Versuch mit reinem
Glycerin VGO_G100 liegt der Fehler im geringen Prozentbereich und somit in der

Toleranz von etwaigen Mess- und Prozessfehlern.

Ein moglicher Grund fur den erhohten Sauerstoffgehalt ist, dass bei den hohen
Betriebstemperaturen an der FCC- Technikumsanlage kleine Leckagen auftreten
und dadurch geringe Mengen an Umgebungsluft angesaugt werden. Zusatzlich
konnen aufgrund diverser Umbauten im Feedstrang kleine Undichtheiten
entstanden sein. Des Weiteren kann dieser Effekt durch kleinste Lufteinschlisse im

hoch viskosen Glycerin hervorgerufen werden.

Es ist ebenfalls anzunehmen, dass das Flussigprodukt weitere Sauerstoff-

verbindungen enthalt, was in diese Bilanz miteinbezogen werden musste.
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5.3.6 Analyse der Glycerinkonversion
Ein weiterer wichtiger Aspekt dieser Diplomarbeit ist die Untersuchung der
Konversion des Glycerinanteils. Daflr wird ein Auswertungsmodel unter

bestimmten Annahmen entwickelt.

Prinzipiell ist das Ziel dieses Modells den Produktanteil zu eruieren, welcher aus
dem Glycerin stammt. Dafur wird zuerst der Anteil des Produktes berechnet, der
dem VGO zugeschrieben wird. Dieser Anteil wird fortan als m,,,, ., P€zeichnet.
Danach wird der mymp,., VOM gemessenen Produktanteil (Miump,,,cuen)

abgezogen um den Produktanteil aus dem Glycerin (1M ,umpg,,c.,,) 24 €rhalten. Zu

guter Letzt wird aus mLumpGlycermdie Konversion des Glycerins berechnet.

Fur die Auswertung der Glycerinkonversion werden folgende Annahmen getroffen.

e Das VGO liefert auch bei verschiedenen Feedraten dieselbe
Produktzusammensetzung

e Wahrend des Crackens gibt es keine Synergieeffekte zwischen Glycerin und
VGO

Die Annahme, dass die Produktzusammensetzung bei reinem VGO als Feed
konstant bleibt, wurde mit zwei VGO_GO0 Versuchen mit unterschiedlicher Feedrate
validiert. Aus Tabelle 16 wird ersichtlich, dass die beiden Basecase VGO _GO0_1
(bei 2,5 kg/h Feedrate) und VGO_GO_2 (bei 2,7 kg/h Feedrate) annahernd die selbe

Produktzusammensetzung aufweisen.

Tabelle 16 Basecase Lump-Vergleich

Produktzusammensetzung VGO_GO0_2 [w%] VGO_GO0_1 [w%]
Gas-Lump 0,3785 0,3974
CO« 0,0032 0,0038
Total Gasoline 0,4682 0,4257
LCO + Residues 0,0944 0,1065
Koks 0,0556 0,0663
Wasser 0,0000 0,0000

Zur Berechnung der Glycerinkonversion wird zuerst der Lumpanteil, welcher auf das

VGO  myymp,.,  2urickzufihren st  berechnet. Dabei wird die
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Produktzusammensetzung des Basecases VGO_GO mit dem jeweiligen VGO-

Anteil im Feed multipliziert.

Mpumpyvgo = MLumpggsecase . WVGO_Versuch Gleichung 5-4

Um den Anteil des jeweiligen Lumps aus Glycerin mLumPGlycerin zu erhalten wird der
in Gleichung 5-3 berechnete Lumpanteil 7,,,., aus dem VGO-Anteil vom
Produktlump des jeweiligen Versuchs mymp,. ... abgezogen. Diese

Vorgehensweise wird flr alle Produktlumps, Koks, Wasser und Kohlenstoffoxide
durchgefuhrt.

Gleichung 5-5

mLumpGlycerin - mLumpVersuch - mLumpVGO

In Tabelle 17 sind die Ergebnisse mLumPGlycerin fur die jeweilige Glycerinkonversion

zusammengefasst. Negative Werte bedeuten dabei, dass bei dem jeweiligen

Versuch weniger des Lumps entstanden ist als durch reines VGO Feeding 1 mp, ¢,

ZU erwarten war.

Tabelle 17 Ergebnis: Glycerinkonversion mLump(_lmn

Versuch [w% Glycerin ] 15 30 45 85 100
Gas-Lump [w%)] 0,191 0,013 0,027 0,072 0,033
COx [W%] 0,042 0,049 0,055 0,083 0,110
Benzin-Lump [w%)] -0,162 0,041 0,069 0,083 0,104
Diesel + Residues [w%)] 0,143 0,089 0,069 0,037 0,025
Koks [w%] 0,254 0,203 0,169 0,162 0,132
Wasser [w%] 0,532 0,606 0,607 0,564 0,592

Dabei ist der in Tabelle 17 fett markierte Wert besonders beachtlich. Dieser Wert
l&sst vermuten, dass durch die geringe Beimischung von Glycerin zum VGO die
Benzinproduktion deutlich abnimmt. Auch bei einer Wiederholung dieses Versuches
zeigte sich bei der Auswertung ein stark negativer Wert flir den Benzin-Lump aus
Glycerin. Aus Abbildung 46 ist zu erkennen, dass die Konversion von Glycerin zu
Gas, Benzin und Diesel sehr gering ausfallt. Bei dem Versuch VGO_G15 mit 15w%
Glycerin im Feed wird sogar weniger Benzin produziert. Abgesehen vom VGO_G15
bewegt sich die Konversion von Glycerin zu Gas, Benzin und Diesel im geringen
Prozentbereich und lasst damit an der Wirtschaftlichkeit des Glycerincofeedings

zweifeln.
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Abbildung 46 Glycerinkonversion zu nutzbaren Produkten

Ebenso deutlich wird die Unwirtschaftlichkeit des Prozesses in Abbildung 47
dargestellt. Es wird ersichtlich, dass rund 60w% des Glycerins als Wasserphase im
Produkt vorliegen. Dieser hohe Wert lasst die Vermutung zu, dass der im Glycerin
gebundene Sauerstoff vor allem in der Wasserphase wieder zu finden ist. Die

vorigen Ergebnisse der Sauerstoffbilanz starken diese Vermutung.

Dartber hinaus sinkt die Glycerinkonversion zu Koks mit zunehmendem

Glycerinanteil im Feed von 25w% auf 13w%.

Ferner kann beobachtet werden, dass die Glycerinkonversion zu Kohlenstoffoxiden

mit zunehmender Glycerinkonversion von 5w% auf 10w% steigt.
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Abbildung 47 Glycerinkonversion zu Nebenprodukten



Um zu Uberprufen, ob Synergieeffekte zwischen dem Glycerin und dem VGO
wahrend des Crackens auftreten, wurde die Differenz zwischen den Ergebnissen
der Mischversuche und der theoretischen Zusammensetzung, bezogen auf die
Reinversuche, analysiert. Zu Beginn wird der Massenstrom des jeweiligen Lumps

Myump fUr jeden Versuch aus der Feedrate mp..und den Lump-Anteil

Wiump versuch €Mittelt.

mLump = WLump_Versuch ’ mFeed GIeiChung 5-6

Danach wird der theoretische Massenstrom errechnet, welcher sich aufgrund der
beiden Reinversuche einstellen wurde. Die beiden Lumpmassenstrome aus den

Reinversuchen werden feedbezogen berechnet und addiert

Mpymp_theoretisch — WvGo_Feed " MLump_vG0_Go + Welycerin_Feed " MLump_VG0_G100
Gleichung 5-7

AnschlieBend wird der theoretische Lumpmassenstrom 1,y theoretiscn  VOM
Ergebnis der Versuchsreihe flr den jeweiligen Lump m,,,,,,,, abgezogen und so die

Differenz berechnet.

mLump_differenz = mLump - mLump_theoretisch G|e|Chung 5-8

In Abbildung 48 ist die Differenz feedbezogen in % aufgetragen. Es wird ersichtlich,
dass fur alle Mischversuche Abweichungen der Lumps im einstelligen
Prozentbereich auftreten. Negative Werte bei der Auswertung bedeuten, dass die
Mischversuche weniger des jeweiligen Lumps erzeugen, als durch die

Reinversuche zu erwarten ware.

Die Auswertung zeigt, dass weniger an Wasser und Kohlenstoffoxide, als durch die
Reinversuche zu erwarten ware, produziert wird. Des Weiteren wird vom
Benzinlump bei den Versuchen VGO_G15, VGO_G30 und VGO _G45 weniger und
beim Versuch VGO_G100 mehr produziert.

Vom Lump LCO+Ruckstande wird durchwegs rund 2w% und vom Gas-Lump rund

1,8w% mehr produziert als durch die Reinversuche zu erwarten ist.
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Abbildung 48 Differenz zwischen Rein- und Mischversuche (feedbezogen)
Zusammengefasst ist durch die Differenzen zwischen Rein- und Mischversuchen
nicht auszuschlief3en, dass Synergieeffekte zwischen dem Glycerin und dem VGO
in der FCC-Anlage auftreten. Um genauere Aussagen treffen zu kénnen, sind

allerdings weiterfuhrende Untersuchungen natig.
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6. Zusammenfassung und Ausblick

Diese Arbeit beschaftigt sich mit dem Einsatz von raffiniertem Glycerin in einer FCC-

Technikumsanlage.

In dieser Untersuchung wurde raffiniertes Glycerin zum Standardeinsatz der FCC-
Anlage (VGO), in Anteilen von 15w% bis 85w%, beigemischt. Dartber hinaus wurde
der Betrieb mit reinem Glycerineinsatz schrittweise erprobt und ein Versuch mit
reinem VGO zu Vergleichszwecken durchgefuhrt. Dabei ist zu beobachten, dass mit
steigendem Glyceringehalt im Einsatz und bei sonst gleichbleibenden

Anlagensettings, die C/O-Ratio linear ansteigt.

Des Weiteren wurde die Aufreinigungsmoglichkeit von technischem Glycerin im

Zuge dieser Diplomarbeit untersucht.

Durch die Beimischung von Glycerin sinkt die Total Fuel Yield, also die Ausbeute
gasformigen Kraftstoff und Benzin, beinahe linear von 85% beim Einsatz von reinem
VGO auf 13%, wenn reines Glycerin in der Anlage prozessiert wird. Umgekehrtes
Verhalten zeigen die Wasser- und Kohlenstoffoxidanteile, welche bei annahernd
konstantem Koksanteil und steigendem Glyceringehalt im Feed linear steigen.
Dabei zeigt Abbildung 49 nochmal eindrucksvoll, wie sich die
Produktzusammensetzung mit steigendem Glyceringehalt zu Gunsten der

nichtwirtschaftlichen Produkte Wasser und Kohlenstoffoxiden verschiebt.

1,00 1,00
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0,90 0,90
0,80 0,80
0,70 0,70
0,60
0,50
0,40
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0,00
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Anteile Glycerin im Feed

Abbildung 49 Zusammenfassung der Crackversuche

81

TFY [%)]



Die gasbezogene Analyse des Gas-Lumps zeigt, dass sich durch die
Glycerinbeimischung direkt proportional mehr Ethylen bildet. Der Anteil des
Ethylens steigt dabei von 6w% auf 34w%. Die Verschiebung hin zu kleineren

Molekulen kann durch die steigende C/O-Ratio bedingt sein.

Die Aufreinigung des technischen Glycerins wurde mit Hilfe einer zweistufigen
diskontinuierlichen Destillation erreicht. Dabei wird zuerst bei Umgebungsdruck bis
100°C Kopftemperatur der Wasseranteil entfernt. Um das Glycerin nicht zu
schadigen, wurde die zweite Destillation bei 10-20 mbar und Temperaturen <290°C
durchgefluihrt. Nach der Vakuumdestillation blieb das Salz und ein schwersiedender
Ruckstand im Kolonnensumpf zurtck. Fur den ersten Batchversuch wird eine

Glycerinreinheit von 99,6w% erreicht.

Zukunftige Untersuchungen sollten sich mit der Moglichkeit beschaftigen, ob sich
durch das Co-Processing von Pflanzendl und Glycerin ein wirtschaftlicheres
Produktspektrum ergibt. Um zu klaren, ob sich Sauerstoff im Flissigprodukt befindet
ware es sehr interessant, eine dahingehende Elementaranalyse der Flissigfraktion

durchzufihren.

Aufgrund der zu geringen Produktausbeute war bei dieser Versuchsreihe die
Untersuchung mit dem Kraftstoffanalysator, der Versuche mit 85w% und 100w%

Glycerin im Einsatz, nicht moglich.
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Anhang A Messergebnisse

Tabelle 18 Messergebnisse der Versuchsreihe

Versuch |VGO_GO VGO_G15 VGO_G30 VGO_G45 VGO_G85 VGO_G100

Ergebnisse flr die Lumps Feedbezogen

Gas-Lump [w%] 0,3785 0,3504 0,2689 0,2205 0,1177 0,0330
Benzin-Lump [w%)] 0,4682 0,3737 0,3401 0,2887 0,1409 0,1038
LCO+Riickstand [w%] 0,0944 0,1017 0,0927 0,0829 0,0459 0,0247
Koks [w%] 0,0556 0,0853 0,0997 0,1066 0,1456 0,1323
Wasser [w%)] 0,0000 0,0799 0,1817 0,2733 0,4790 0,5923
Kohlenstoffoxide [w%] 0,0032 0,0091 0,0170 0,0267 0,0709 0,1105
Konversion [w%] 0,8467 0,7273 0,6090 0,5093 0,2586 0,1368

Ergebnisse flr die Zusammensetzung des Gaslumps (Gas-Lumpbezogen)

Ethylen [w%] 0,0232 0,0295 0,0265 0,0266 0,0230 0,0112
Propylen [w%] 0,1471 0,1387 0,1121 0,0927 0,0478 0,0117
Butene [w%] 0,1020 0,0987 0,0799 0,0641 0,0295 0,0045
restl. Gase [w%] 0,1110 0,0857 0,0510 0,0362 0,0183 0,0060

Ergebnisse fiir die Benzin-Lumpauswertung (Benzin-Lumpbezogen)

RON 101,72 102,00 103,14
Paraffine [w%] 39,18 26,1 34,86
Olefine [w%)] 12,3 14,44 4,78

Aromaten [w%)] 48,52 59,46 60,36
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Anhang C Datensitze

C.1 Datensidtze zum Einleitungskapitel

Tabelle 19 Kraftstoffverkéufe in Osterreich [12]

Verkaufte Ottokraftstoffmenge in

Verkaufte Dieselkraftstoffmenge

Jahr . .
Osterreich [t] in Osterreich [t]

2001 1.998.155 4.674.751
2002 2.141.766 5.175.368
2003 2.222.481 5.741.610
2004 2.133.317 5.935.601
2005 2.073.439 6.264.136
2006 1.992.028 6.154.585
2007 1.966.085 6.296.058
2008 1.834.994 6.089.900
2009 1.841.863 5.952.125
2010 1.820.432 6.227.484
2011 1.755.459 6.064.893
2012 1.714.586 6.093.841
2013 1.665.482 6.447.143




C.2 Messdaten

Tabelle 20 Messdaten der Lockerungsgeschwindigkeit fiir den Katalysator ProtAgon

Druck
Volumenstrom Leerrohrgeschwindigkeit
Messpunkt Regenerator
[NI/min] [m/s]
1 [mbar]

1 1 0,0 0,000213418
2 4 0,2 0,000853673
3 6 5,7 0,00128051

4 7 7.3 0,001493928
5 8 8,5 0,001707346
6 9 9,6 0,001920764
7 10 10,8 0,002134183
8 11 111 0,002347601
9 12 11,6 0,002561019
10 13 12,1 0,002774438
11 14 12,6 0,002987856
12 15 13,0 0,003201274
13 16 13,1 0,003414692
14 17 13,3 0,003628111
15 18 13,4 0,003841529
16 19 134 0,004054947
17 20 13,4 0,004268365
18 25 13,5 0,005335457
19 30 13,5 0,006402548
20 40 13,7 0,008536731
21 50 13,8 0,010670914

Tabelle 21 Simulierter Siedeverlauf VGO

Daten zu simulierten Destillation Temperatur [°C]

Wiiquideo1 [W%] 238,9
Wiiquideos [W%)] 308,4
Wiquideto [W%)] 355,15
Wiiquide3o [W%)] 443,2
Wiiguideso [W%] 479,6
Wiiquidero [W%)] 509,55
Wiiquideso [W%)] 549

Wiiquideos [W%)] 564,75
Wiiguideos [W%0] 585,8




Formelzeichen

d;

UL

Re;

Re;

dsv

Pg

Hg
Voartikel
Opartikel
Us

Ar

Pp

g

Ap

Durchmesser [m]

Massenanteil [-]

Porositat [-]

Hohlraumvolumen [m?3]

Schittvolumen [m?3]

Volumenstrom [m?/h]

Querschnittsflache [m?]

Leerrohrgschwindigkeit [m/s]

Lockerungsgeschwindigkeit [m/s]

Reynoldszahl bezogen auf die Leerrohrgeschwindigkeit [-]
Reynoldszahl bezogen auf die Schwebegeschwindigkeit [-]
Sauterdurchmesser [m]

Gasdichte [kg/m?]

Dynamische Viskositat des Gases [Pa - s]
Partikelvolumina [m?3]

Partikeloberflache [m?]

Schwebegeschwindigkeit [m/s]

Archimedis-Zahl [-]

Partikeldichte [kg/m?3]

Erdbeschleunigung [m/s?]

Druckverlust [Pa]
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Betthdohe [m]

Masse [kg]
Gewichtsprozent [%]
Widerstandsbeiwert [-]

Brechungsindex [-]

Abkiirzungsverzeichnis

TFY

C/O-Rate

FCC

VGO

LCO

FID

WLD

GC

RON

PAK

Total Fuel Yield
Katalysator-Feed-Verhaltnis
Fluid Catalytic Cracking
Vakuumgasal

Light cycle oil
Flammen-lonisations-Detektors
Warmleitfahigkeitsdetektors
Gaschromatograph

Research Octane Number

Polycyclische aromatische Kohlenwasserstoffe
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