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Kurzfassung

In einer vollkontinuierlichen Pilot-FCC-Anlage werden auf der Suche nach alternativen
Rohstoffen zur Herstellung von Biotreibstoffen Pflanzenotle gecrackt. Hierbei wird
versucht eine mdglichst hohe LCO-Ausbeute zu erreichen. Gegenstand der
vorliegenden Arbeit ist die Deaktivierung eines sich zu diesem Zwecke in der
Entwicklung befindenden Katalysators geringer Aktivitat der Firma Grace, der,
entgegen der Angabe des Herstellers, Uberaus hohe Aktivitat aufwies. Der Katalysator
wurde in drei Stufen deaktiviert, wobei in der ersten Stufe durch thermische
Degradation Matrix-Strukturen zerstért wurden und in den folgenden Stufen durch
Steamen bei hohen Temperaturen dealuminiert wurde. Nach jeder Stufe wurden
Vergleichsversuche mit identischen Parametern durchgefihrt, um den Fortschritt der
Deaktivierung festzustellen. Die Einteilung des Produktes in Lumps, eine genaue
Analyse der Zusammensetzung des Gasprodukts und die Analyse des Benzins in

Bezug auf Aromaten und Olefine wurde die Auswirkung der Deaktivierung quantifiziert.

Es konnte festgestellt werden, dass das Benzin- und LCO-Lump auf Kosten der
Gasausbeute ansteigen und die Desoxygenierung des Feeds intensiviert wird. Im
Produktgas erhohte sich die Ausbeute von Propylen und Butylenen auf Kosten von
langkettigen Alkanen. Diese Effekte lieBen auf die verminderte Aktivitdt des
Katalysators schliel3en.



Abstract

In order to find a renewable solution in the field of fuel production, a full continuous
FCC-pilot-plant is used to crack vegetable oil. A high LCO-yield is targeted and for this
reason a special catalyst from the company Grace is used. The present work deals
with the deactivation of this supposedly inert catalyst which is still in development and
showing highly active properties. Three steps were carried out to deactivate the
catalyst. First treating it with heat (thermal degradation) followed by delumination
through steaming with vaporized water at elevated temperature. After each step
experiments with similar parameters were conducted to verify the ongoing
deactivation. To quantify the deactivation, the product was categorized in Lumps, the

gas product composition was analysed and the gasoline product quality determined.

It could be observed, that the gasoline- and LCO-lumps grow, while the gas-lump
decreased. Furthermore the deoxygenation of the feed was intensified. The yield of
Propylene and Butylene in the gaseous product was increasing whereas the
production of alkanes dropped. Those effects proved the decreased activity of the

catalyst.
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1 Aufgabenstellung

Rohdl ist ein essentieller Rohstoff fir die Herstellung von Treibstoff. Dieses ist jedoch
in seinem Vorkommen endlich und die Verbrennung von Treibstoff aus fossilen
Rohstoffen schadet nachweislich dem Erdklima. Daher wird versucht aus
nachwachsenden Rohstoffen einen umweltvertraglichen Treibstoff zu gewinnen, der

ahnliche Eigenschaften aufweist wie der klassisch gewonnene.

In einer vollkontinuierlichen Fluid-Catalytic-Cracking (FCC) Pilotanlage wurden
langkettige Kohlenwasserstoffe aus Rapsol unter Zuhilfenahme eines Katalysators in
kurzkettige Kohlenwasserstoffe gecrackt. Fokus wurde auf die Optimierung des LCO-

Lumps und die Ausbeute an technisch und wirtschaftlich wertvollen Gasen gelegt.

Zu Beginn dieser Arbeit stand eine Revision der Anlage an, da durch einen undichten
Flansch im oberen Bereich der Anlage gasférmiges Produkt ausgetreten war und
durch den Abbrand eine Dichtung zerstorte, welche ersetzt werden musste. Weiterhin
entstand durch vorhergehende Arbeiten mit stark abrasivem Quarzsand ein Loch im
Mantel des Kiuhlerteils der Anlage. Die betreffende Stelle wurde durch eine
Auftragsschweil3ung geschlossen.

Ein neu entwickelter Katalysator der Firma Grace speziell zur Herstellung von
Biotreibstoffen, sollte laut den Herstellerangaben geringe Aktivitat besitzen und die
LCO-Ausbeute maximieren. Die zu erwartenden Aktivitat befindet sich zwischen einem
stark aktiven Katalysator wie Nektor und einem Inertstoff wie Quarzsand. Da jedoch
eine sehr hohe Aktivitat des Katalysators festgestellt wurde (hdher als bei Nektor),
musste dieser deaktiviert werden. Hierfur wurden im Verlauf der Arbeit zwei Methoden
angewandt. Zum einen die thermische Degradation und zum anderen die Behandlung

mit Wasserdampf bei hohen Temperaturen (Steamen).

Nach jeder Anwendung einer Methode sollten Crack-Versuche mit vergleichbaren
Prozess-Parametern durchgefiihrt werden, um die Auswirkung der Deaktivierung im
Produktspektrum quantifizieren zu kdnnen. Die Produkte werden dabei durch das
sogenannte Lump-Model charakterisiert. Neben der Analyse der Produkt-Lumps
sollten auRerdem die Flissigphase und die Gasphase des Produkts analysiert werden
um Aufschluss tber die Auswirkung der Deaktivierung auf die Zusammensetzung und

somit die Eigenschaften der Produkte zu erhalten.



2 Grundlagen

Im Folgenden werden die theoretischen Grundlagen angefiihrt und beschrieben, auf

denen der praktische Teil dieser Arbeit aufbaut.

2.1 Der FCC-Prozess

Einer der wichtigsten fossilen Rohstoffe der Erde ist Erdél. Neben seiner Verwendung
fur Kunststoffe und Heizole, wird aus Erdol Treibstoff fur Verbrennungsmotoren
gewonnen. In seiner unbehandelten Form ist dieses jedoch fir die Industrie
unbrauchbar, so dass eine Vielzahl an chemischen und physikalischen Methoden

angewendet werden um den Rohstoff verwertbar zu machen.

Mit der die Implementierung der FlieBbandfertigung in der Automobilindustrie durch
Henry Ford 1913 wurde das Auto fur die Breite der Gesellschaft erschwinglich und die
Nachfrage nach Treibstoff stieg stark an. Die Raffinerien konnten mit diesem Anstieg
nicht mithalten, da aus dem Rohdl nur ein Teil der Fraktionen als Treibstoff verwendet
werden konnte. In einer Raffinerie wird dem Rohdl Wasser beigegeben, um Salze aus
der Rohdlphase zu lésen. Im Dekanter wird dann das Wasser vom Rohél getrennt,
welches im Weiteren atmospharisch (atm.) destilliert wird. Das Rohél wird dadurch in
Fraktionen beziehungsweise Schnitte aufgeteilt, welche sich durch ihren Siedepunkt
unterscheiden. Hochsiedende Anteile wie das Gas-Ol und der atm. Ruckstand waren
dabei nicht fur die Treibstoffherstellung geeignet. Ebenfalls 1913 wurde begonnen, die
schwer siedenden Fraktionen thermisch zu cracken. Cracken bedeutet langkettige
Kohlenwasserstoffmolekile in kurzkettige und somit fir die Treibstoffherstellung
brauchbare Molekiile zu spalten. Beim thermischen Cracken wird (thermische) Energie
benutzt um die Kohlenstoffbriicken aufzubrechen. Die Molekiile werden durch hohe
Temperaturen in starke Schwingung versetzt, so dass sie aufbrechen und stabilere
Molekdile bilden. Der Mechanismus ist radikalischer Natur und findet meist an den
Kettenenden der Kohlenwasserstoffe statt, so dass hauptsachlich Ci-C2-Molekile
entstehen. Dieses Verfahren wurde Mitte der 1930er Jahre durch das katalytische
cracken nahezu ersetzt. Als erstes fand Eugene Houdry heraus, dass die Anwesenheit
des Tonminerals ,Fuller's Erde“ die Spaltung der Kohlenwasserstoffe glnstig
beeinflusst [1]. Er flhrte das richtigerweise auf die Aluminiumsilicate, die im Ton

vorhanden sind, zuriick. Dieser Spaltungsmechanismus findet ionisch statt. Der
2



Unterschied im Produktspektrum der beiden verschiedenen Crack-Mechanismen ist in
Abbildung 1 zu sehen. Deutlich wird, dass beim Katalytischen Cracken mehr Cs bis Cs
Molekile gebildet werden, wéahrend beim thermischen Cracken eher Ci bis C2
Molekile und sehr viel langerkettige Molekile mit Cz und mehr Kohlenstoffatomen

entstehen.
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Abbildung 1 Vergleich Produktspektren thermisches vs. katalytisches Cracken [2]

Nachdem die Vorteile der Wirbelschichttechnik bekannt wurden, ging 1942 die erste
fluidised-catalytic-cracking- (FCC-) Anlage in Betrieb.

Der klassische Feed einer modernen FCC-Anlage besteht aus hydrierten
Vakuumgasol (VGO) (Abbildung 2).
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Abbildung 2 Zusammensetzung VGO [3]



Das VGO ist das Kopfprodukt einer der atm. Destillation in der Raffinerie
nachgeschalteten Vakuumdestillation des Sumpfes. Der Siedebereich des VGOs ist
ca. 340-540 °C bei atmosphéarischem Druck [4] und besteht aus gréf3tenteils n- und
i-Paraffinen (geradkettige und verzweigte gesattigte Kohlenwasserstoffe), Naphtenen
(cyclische gesattigte Kohlenwasserstoffe) und Aromaten. Dazu kommen noch kleine
Anteile an Schwefel- und Stickstoffwasserstoffverbindungen, Carbon- und Fettsaueren
und Verunreinigungen wie Metallsalze. Durch das Cracken des VGOs werden
verschiedene Produkte hergestellt, die nach definierten Siedebereichen unterschieden
werden. Diese Definition ist nicht genormt und kann je nach Bedarf angepasst werden.

Eine beispielhafte Ubersicht ist in Tabelle 1 gegeben:

Tabelle 1 Produktspektrum des FCC-Prozesses [5], [2]

Produkt Abkirzung Siedebreich [°C] Ausbeute [m%]
Gas - <25 10-20

Benzin - 26-215 56-60

Light Cycle Oil  LCO 216-350

Heavy Cicle Oil HCO 351-500 } 20-30
Sumpfol GSO >500

Koks - - 5-10

Durch den FCC-Prozess und die damit einhergehende Spaltung der langen
Kohlenwasserstoffketten verschieben sich die Anteile der Siedebereiche erheblich.
Der Siedebereich des Produktes im Vergleich zum Ausgangsstoff ist anschaulich in
Abbildung 3 dargestellt und macht deutlich welchem Zweck der FCC-Prozess dient.



0°C

-89°C

221°C
400°C

Wit% FF

Products

Gas LPG

Naphtha LCO
Boiling Point, °C

Slurry / Feedstock

Abbildung 3 Siedebereich Verschiebung vom Feed zum Produkt [2]

In Abbildung 4 ist schlieRlich eine exemplarische Ubersicht einer modernen Raffinerie

gegeben.
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Abbildung 4 Schema einer modernen Raffinerie [6]

Dem katalytischen Cracken kommt, wie aus der obigen Abbildung zu entnehmen ist,
eine Kernaufgabe in einer modernen Raffinerie zu. Es wandelt niedrigwertige

Fraktionen die hauptsachlich aus dem Kopfprodukt der Vakuumdestillation kommen,
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in hochwertige Fraktionen um und ist deshalb ein wichtiger Faktor in einer Raffinerie
um diese wirtschaftlich betreiben zu kénnen und die Versorgung an Treibstoff zu
gewahrleisten, die nur durch das Verfahren der Destillation (straight run) nicht moglich

ware.

2.2 Katalytisches Cracken

Die ersten Cracking-Anlagen waren sogenannte Festbett-Anlagen, bei denen das
Rohdl durch ein Bett von starren, nicht bewegten Pellets gefiihrt wurde. Durch die
Reaktion wird am Katalysator Koks gebildet (hier sei auf Kapitel 2.2.2 verwiesen), der
den Katalysator deaktiviert und dadurch die Ausbeute verringert. Eugene Houdry
gelang ein Durchbruch mit der Erkenntnis, dass der Katalysator durch Luft (Sauerstoff)
und Warme vom Koks frei gebrannt werden kann. Diesen Prozess nannte er
Regeneration [7]. In Abbildung 5 ist das Anlagenschema von Houdry dargestellt. Damit
die Prozessfuhrung kontinuierlich wird, werden mehrere Reaktoren parallel verwendet.
Wahrend in einigen die Crack-Reaktionen stattfinden, wird in den anderen der
Katalysator regeneriert. Die Reaktion bei der Regeneration ist exotherm und die
freiwerdende Energie wird zum Heizen des Crack-Reaktors benutzt.

. Product
fractionatio
> F|
? f * ue Gas

-1 <« Air

Feedstock >
(heated)

a
>
fany
>
a
>

Abbildung 5 Houdry Prozess [7]

Die nachste  Weiterentwicklung fand durch die Einflhrung des
Thermofor-Catalytic-Cracking (TCC) statt. Hier wird durch ein Eimer-System
regenerierter Katalysator in den oberen Teil des Crack-Reaktors befordert. Der
Katalysator fallt dann auf Grund der Schwerkraft nach unten durch den Reaktor-Teil in
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eine externe Regenerations-Unit. Von dort wird der Katalysator wieder durch das
Eimer-System in den Crack-Reaktor befdrdert. Dies verbesserte die Ausbeute
gegenuber dem Festbett um 15 % [7]. Das Prinzip des katalytischen Crackens hat sich

seitdem nicht mehr geédndert und wird in Abbildung 6 dargestellt.

e N

Produktgas

Abgas

{
i
0y
T

Reaktor

Feed
Luft (Sauerstoﬁ‘)_

Abbildung 6 Verfahrensprinzip des katalytischen Crackens

Einen weiteren Entwicklungssprung machte das Verfahren mit der Entdeckung, dass
sich unter bestimmten Umstanden kleine Partikel wie bewegte Flissigkeiten verhalten
(Wirbelschicht). Gegentuber den grof3en Pellets im Festbett hatte dieses bewegte Bett,
durch die kleinen Partikel und gute Durchmischung groRe Vorteile, wie sehr gute

Warmeubertragung und gute Diffusion der Feedmolekile an die Aktiven-Zentren.
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Abbildung 7 Upflow-Prinzip [7]

Die Einfuhrung des fluid-catalytic-cracking (FCC) begann mit dem in Abbildung 7
dargestellten upflow-Prinzip. Durch die Zufuhr und das Verdampfen des Feeds wird
der Katalysator oben aus dem Reaktor (daher: upflow) ausgetragen und in einem
Zyklon vom Produktgas getrennt. Der Katalysator flie3t sodann in sogenannten
~otandrohren“ auf ein Level unterhalb des Regenerators. Die Partikel werden dann
durch Luft fluidisiert und von unten in den Regenerator eingetragen. Nachdem der
Katalysator aus dem Regenerator ausgetragen wurde, wird dieser wiederum an einem
Zyklon abgeschieden und fallt zurlick in ein Standrohr an dessen Auslass er wieder

durch den verdampften Feed in den Reaktor eingetragen wird.
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Abbildung 8 Downflow-Prinzip [7]

Dem upflow-Prinzip folgte das downflow-Prinzip(Abbildung 8). Der Katalysator wird im
inneren des Reaktors vom Produktgas getrennt und fallt nach unten in ein mit Luft
durchstromtes Rohr, welches zum Regenerator fuhrt. Nach der Regeneration wird der
Katalysator von der Luft getrennt und fallt nach unten aus dem Regenerator. Der
Vorteil dieser Konstruktion liegt in der niedrigeren Bauweise, so dass die Pumpen
weniger Energie zur Uberwindung der geodatischen Hohe brauchen. Moderne
FCC-Anlagen sind nach dem Side-by-Side-Prinzip, welches die Firma Universal-
Oil-Products entwickelte, gebaut (Abbildung 9). Dieses Prinzip ist besonders auf grol3e
Anlagen ausgerichtet. Die Crackreaktion findet im Riser statt, in dem der Feed mit dem
Katalysator in Berilhrung kommt. Durch das Verdampfen des Feeds entsteht eine
Sogwirkung, durch den bestandig Katalysator in das Riserrohr eingebracht wird. Als
Riser wird das Rohr bezeichnet, in dem sich der Katalysator und der Feed mischen.
Unter dem Reaktor befindet sich der Stripper von dem aus der abgetrennte Katalysator
direkt in den Regenerator fliel3t. Durch die Verlagerung der Reaktion in den Riser,
wurde es leichter, Prozessparameter wie die Reaktionstemperatur oder Verweilzeit im

Betrieb zu beeinflussen.
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Abbildung 9 Side-by-Side-Prinzip [8]

Im Vergleich zum thermischen Cracken wird bei der katalytischen Spaltung eine
hohere Oktanzahl erreicht. Eine hohere Oktanzahl reduziert das sogenannte ,Klopfen®
in einem Motor. ,Klopfen“ entsteht durch unkontrollierte bzw. Frihzindung des
Treibstoff-Luftgemischs im Motor durch die durch Verdichtung entstehende Warme im

Kolben.

Durch den ionischen Mechanismus beim katalytischen Cracken wird die Bildung von
Olefinen und aromatischen Molekilen begunstigt (siehe 2.2.2 Crack-Reaktionen), die
zu einer erhohten Oktanzahl fihren. Im Gas-Anteil des Produktes steigen die Anteile
von Ethylen und Propylen drastisch auf Kosten der Anteile von Methan und Ethan.
Ethylen und Propylen sind wichtige Einsatzstoffe der Industrie und sind somit
technisch und wirtschaftlich interessanter als Methan und Ethan. Insgesamt verschiebt
sich das Produktspektrum vom Gasprodukt eher in den Flissigproduktbereich
(Abbildung 1). Ein weiterer Vorteil ist die einfachere Steuerung der Selektivitat, durch
die Wahl des Katalysators und Anpassung der Prozessparameter. Hier sei auf das

nachste Unterkapitel verwiesen.

Ein Nachteil des katalytischen Crackens ist die Anfélligkeit des Katalysators
gegenuber Schwefelverbindungen oder Metallen, welche diesen deaktivieren und
10



somit die Aktivitat drastisch senken. Auch entsteht beim katalytischen Cracken eine

gewisse Menge Koks, was ein kontinuierliches freibrennen erfordert.

Das Hydrocracking ist eine Spezialform des katalytischen Crackens. Meistens wird
hier schweres Vakuumgasol unter sehr hohem Druck (bis zu 200 bar) in
Wasserstoffatmosphare gecrackt. Durch die Hydrierung wird weniger Koks gebildet,
Crack-Produkte werden durch Sattigung der Doppelbindungen zwischen den
Kohlenstoff Atomen stabilisiert und es wird Schwefel abgeschieden. Durch den Einsatz
von Wasserstoff entstehen allerdings grof3e Nachteile. So ist reiner Wasserstoff sehr
teuer und macht, bedingt durch seine geringe Molekilgro3e, den Einsatz von
Spezialmaterialien notig, da er in herkdmmliche Stahle eindiffundiert und Versprodung

verursacht.

2.2.1 Prozessparameter

Im Allgemeinen werden die Prozessparameter so eingestellt, dass ein moglichst hoher
Konversionsgrad erreicht wird. Der Konversionsgrad ist die Masse der gebildeten
Wertstoffe bezogen auf die eingesetzte Feed-Masse. Die genaue Definition kann sich
von Fall zu Fall unterscheiden, je nachdem welches Produktspektrum als Wertstoff

angesehen wird. Zur Definition des Konversionsgrades sei auf Kap. 3.3.1 verwiesen.

Dem Druck wird im Allgemeinen kein groRer Einfluss auf den Konversionsgrad
zugeschrieben. Gary et. Al. [9] schreiben, dass eine Erhéhung des Drucks zu einem
hoheren Koksanteil, einer erhdhten Sattigung aber einer niedrigeren Oktanzahl im
Produkt fuihrt. Ublicherweise wird im Reaktor mit ein Druck von 0.54-2 bar und im
Regenerator mit 1-2 bar gefahren [9]. Der Druck im Regenerator sollte immer héher
sein als im Reaktor, damit ein kontinuierlicher Fluss regenerierten Katalysators

gewabhrleistet ist.
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Durch das Vorwarmen des Feeds wird auf der einen Seite sichergestellt, dass der
eingesetzte Feed durch die Erniedrigung der Viskositdt Pumpfahig bleibt. Auf der
anderen Seite fuhrt eine Erniedrigung der Feedtemperatur dazu, dass weniger Energie
in das System eingetragen wird. Die Konversion und der Koksanteil werden in der
Theorie geringer. In der Praxis jedoch fuhrt eine niedrigere Feedeintrittstemperatur zu
einer hoheren Konversion, da, um die spezifizierte Temperatur im Riser zu halten, der
Massenstrom des Katalysators erhoht werden muss. Dadurch wird die Konversion
aber auch die Koksbildung erhéht. Da es bereits ab ca. 400 °C zu thermischen
Crackreaktionen kommen kann, ist dies die hochst verwendbare Vorwarmtemperatur.
Auch kdnnen Verdampfung und Kondensation im Vorwarmofen zu unerwiinschten
Ablagerungen flihren, die durch niedrigere Eintrittstemperaturen vermieden werden

konnen.

Benzin und Dieseltreibstoffe sollen einen geringen Schwefel und Stickstoffanteil
haben. Wird nicht das Hydrocrackverfahren angewendet, bietet es sich an den Feed

vorher mit Wasserstoff zu entschwefeln.

Das catalyst-to-oil- (C/O-) Verhaltnis ist der eingebrachte Katalysator Massenstrom in
das Riserohr bezogen auf den zugefuhrten Feedmassenstrom. Das C/O-Verhaltnis hat
einen sehr grof3en Einfluss auf den Konversionsgrad und das Produktspektrum. Mehr
Katalysatormasse, bietet mehr Oberflache an der die Crackreaktion stattfinden kann,
so dass mehr Kohlenwasserstoffketten gespaltet werden kodnnen. Durch eine
Erhohung des C/O-Verhéltnisses steigen der Konversionsgrad und die
Benzin-Ausbeute. Die Limitierung liegt hierbei im Regenerator, der den mit Koks

belegten, deaktivierten Katalysator wieder freibrennt.

Das allgemein verwendete C/O-Verhdltnis bei industriellen GroRRanlagen liegt bei
5-16[9].
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Die Einstellung der Riser-Mitteltemperatur (oder Reaktionstemperatur) findet in der
Praxis durch die Regelung des Zuflusses an heillem Katalysator statt. Soll die
Reaktionstemperatur erhoht werden, wird der Massenstrom des hei3en Katalysators
erhoht. Dadurch steigt die Temperatur im Riser und ebenfalls im Regenerator, da hier
nun vermehrt heiRer Katalysator zurlckfliel3t. Durch die Erhéhung der Temperatur
steigen der Konversionsgrad und die Oktanzahl, weshalb die Erhéhung ein attraktiver
Weg ist, um eine Anlage wirtschaftlicher zu betreiben. Der steigende Koksanteil ist im
Vergleich zu den genannten positiven Auswirkungen eher von geringerer Bedeutung.

Der industriell genutzte Temperaturbereich liegt bei 475 — 510 °C [9].

Theoretisch ist ein unbenutzter Katalysator zu 100 % aktiv. Das heil3t alle seine aktiven
Zentren, die maf3geblich dazu beitragen, dass die Kohlenwasserstoffketten gespalten
werden, sind frei. Durch die Beladung der Oberflache mit Koks werden diese aktiven
Zentren unzuganglich, jedoch im Regenerator wieder unter Sauerstoffatmosphére
freigebrannt. Durch den fortwahrenden Gebrauch des Katalysators wird dieser
,gealtert”. Je alter ein Katalysator ist, desto mehr aktive Zentren sind zerstort oder,
durch zum Beispiel Nickel, irreversibel deaktiviert. Somit sinkt die Aktivitat mit dem
Alter und der Restkoksbeladung nach dem Regenerator. Eine geringere Aktivitat
bedeutet geringere Konversion und geringere Koks Bildung. Eine zu hohe Aktivitat ist
ebenfalls unerwiinscht, da hier sehr viel Koks entsteht und gleichzeitig der Gas-Antell
sehr hoch ist. Die Katalysatoren werden vor dem Gebrauch in der Pilotanlage
konditioniert um diese Extrema zu vermeiden und ersetzen als sogenannter

Equilibrium-Katalysator (E-Kat.) bereits gealterten Katalysator im Prozess.

Ein bestimmter Teil des Produktes kann zurickgefuhrt werden, um eine weiteres
Cracken zu ermdéglichen. Dadurch kann der Koks und Gas Anteil drastisch erhdht
werden [10].
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Maf3geblich ist hier die Verweilzeit des dampfférmigen Feeds im Riserrohr. Betragt die

Verweilzeit beim thermischen Cracken, je nach gewinschten Produkt, mehrere

Sekunden bis Minuten, kann durch die hohe Reaktionsrate des Katalysators beim

katalytischen Cracken die Verweilzeit auf 0,1 - 5 Sekunden reduziert werden. Eine

erhohte Kontaktzeit hat eine hoheren Gas- und Koksanteil zur Folge, weshalb eine

gute Abtrennung des Katalysators vom Produktgas wichtig ist, um Folgereaktionen zu

vermeiden.

Durch die durch kurze Verweilzeit resultierende kompakte Bauweise, entstehen

geringere Investitionskosten und die Anlage ist leichter wirtschaftlich zu betreiben.

Ein Uberblick der Auswirkungen bei Variation einiger der genannten Parameter ist in

Abbildung 10 gegeben.
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Abbildung 10 Einfluss der Prozessparameter [8]
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2.2.2 Crack-Reaktionen

Durch das Auftreffen des Feeds auf die heil3e Katalysatorpartikeloberflache wird dieser
verdampft und positiv geladene Molekule, Carbokationen, entstehen. Als
Carbokationen werden Carbeniumionen und Carboniumionen bezeichnet. Das
Carboniumion (CHs*) entsteht durch das Hinzufligen eines Wasserstoffions (H*) zu
einem Paraffin. Das Wasserstoffion wird durch ein Brgnsted-Saure-Zentrum
bereitgestellt. Diese funffache Verbindung ist allerdings nicht stabil und die Saure-
Zentren sind im Allgemeinen nicht stark genug um viele Caboniumionen herzustellen.
Daher finden nahezu alle Crackreaktionen durch Bildung des Carbeniumions statt. Ein
Carbeniumion (R-CH2*) entsteht durch Hinzufuigen einer positiven Ladung zu einem
Olefin oder durch entfernen eines Wasserstoffatoms und zweier Elektronen von einem
Paraffin. Hier fungiert wiederum das Brgnsted-Zentrum als Protonenstifter und das

Lewis-Zentrum als Elektronenempfanger:

Protonierung P o
R-CH—CH—R, + HZ ——— R;—CH;~CH—R, + Z

Olefin Brensted-Zentrum Carbenium lon

H Abspalt
R—CH;—CH; R, + ¥ - R__CHCHR, + HL

Paraffin Lewis-Zenrum Carbenium lon

Die Stabilitat dieser entstandenen Carbokationen ist von der Art der Alkylgruppe die
sich an der positiven Ladung befindet abhangig. Die relative Stabilitat der
verschiedenen Carbokationen ist in Abbildung 11 gegeben, wobei das tertiare lon das
stabilste ist [11].

Tertiar > Sekundar >  Primar > Ethyl > Methyl

D

Rfofclz@—c c—C—C R—C—C® C—C
C

C(—}y
Abbildung 11 Relative Stabilitat der Carbokationen [11]

Durch das entstandene Carbokation folgen nun verschiedene Reaktionen, die vom
Typ und Starke der Saure-Zentren abhangig sind. Die drei hauptsachlich
stattfindenden Reaktionen sind
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1) Cracking des C-C Verbundes
2) Isomerisierung
3) H-Transfer

Die katalytischen Reaktionen werden in zwei grof3e Kategorien eingeteilt. Da eine
Vielzahl an Folgereaktionen stattfinden, unterscheidet man das primare Cracking vom
sekundaren Cracking, bei dem bereits gecrackte Produkte wiederholt gecrackt werden
und Aufbaureaktionen stattfinden kénnen. Dazu gehdéren vor allem die Olefine. Diese
Entstehen durch Cracken von Paraffinen und Naphtenen und werden durch

sekundares Cracking weiter umgewandelt.

Eine Ubersicht der verschiedenen Reaktionspfade ist in Abbildung 12 gegeben.

Paraffine [ Cracking J> Paraffine + Olefine

| Cracking > Leichte Olefine

[ Isomerisation > Verzweigte Olefine H-Transfer > Verzweigte Paraffine
Olefine

I H-Transfer > Paraffine

| Cyclisation > Naphtene Dehydrierung + Kont‘wema“:im> Koks

| Cracking > Olefine
Naphtene [ Isomerisation \ Andere Naphtene

v/
| H-Transfer > Cyclo-Olefine | H-Transfer > Aromaten
)

N Unsubstituierte Aromaten +
[ Neben-Ketten Cracking .
Olefine

Aromaten

Transalkyisierung > Andere Aromaten

i Dehydrierung + Komiensd:iun> Po|y~/\|’om;\’[0r1 Dehydrierung + iiomdensatm> Koks

Abbildung 12 Ubersicht einiger Reaktionspfade beim katalytischen Cracken [12]

Beim Cracking des C-C Verbundes (primar) wird die Verbindung zwei
Kohlenstoffatome entfernt vom positiv geladenen Kohlenstoffatom gespalten. Dieser
Vorgang wird auch B-Spaltung genannt und findet bevorzugt statt, da die bendétigte
Energie zum Aufspalten geringer ist, als an der a-Verbindung, welche sich nicht am
Ende der Kohlenwasserstoffkette befindet, sondern neben der Fehlstelle des Molekiils.
Die Kohlenwasserstoffkette diffundiert an ein Saure-Zentrum, an der durch eine von

den zwei oben beschriebenen Mdglichkeiten ein Carbeniumion geformt wird. Durch
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die Spaltung an der B-Stelle entstehen hier Beispielhaft ein neues, priméres

Carbeniumion und ein Olefin.

CH,-CH*2CH,2CH,-R CH;—CH=CH, + R—CH}

Olefin priméres
Carbeniumion

Die [-Spaltung ist mono-Molekular und wird aufgrund des endothermen
Reaktionscharakters durch hohe Temperatur beginstigt. Das primére Carbeniumion
ist unstabil und kann sich entweder durch Isomerisierung (sekundar) in eine stabilere
Form begeben oder es wird erneut gespalten. Unstabile primare oder sekundére lonen
tendieren immer dazu, sich in die Form des nachst stabileren lons, bis hin zum tertiaren
lon zu begeben. Dadurch steigt die Wahrscheinlichkeit der Bildung von verzweigten
Kohlenwasserstoffen, die fur eine hohere Oktanzahl in der Benzinfraktion

verantwortlich sind [11].

o
R_CHQ_CHQ_CH; R—CHy—CH™-CHgq R-C+*-CHj
sekundires Carbeniumion tert. Carbeniumion

Der Wasserstofftransfer (H-Transfer) (sekundar) ist eine weitere, im Gegensatz zur
B- Spaltung, bimolekulare Folgereaktion, wobei ein Reaktant ein Olefin ist und somit
der Anteil des selbigen im Produkt verringert wird [12]. Sind zwei Olefine an jeweils
einer, nebeneinander liegenden aktiven Stelle adsorbiert, so kann eines zu einem
Paraffin und das andere zu einem Cyclo-Olefin reagieren, welches durch den

H-Transfer in weiterer Folge zu einem Aromaten wird.

4 CyHy, — 3 CHanyo + CrHong
Olefin  — Paraffin + Aromat
Reagiert ein Olefin mit einem Naphthen fungiert dieses als H-Spender und sie
reagieren zusammen zu Paraffinen und Aromaten.
3ChHyn + CiHon  — 3 CHppip + CiHomg
Olefin + Naphthen — Paraffin + Aromat

Durch den H-Transfer werden Olefine also in Paraffine und Aromaten umgewandelt.

Da Olefine sehr reaktiv sind wird ihr Anteil durch den H-Transfer verringert und somit
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ein ,0bercracken“ verhindert [11]. Nachteil dieser sekundaren Reaktion ist zum

Beispiel ein hoherer Aromaten-Gehalt im Benzin.

Das katalytische Cracken beginnt also immer mit dem gleichen Schritt der

Carbokationbildung und geht dann in die verschiedenen Reaktionspfade.

Wie in Abbildung 12 zu sehen, flihren einige Reaktionspfade zu Koks. Koks verstopft
die Poren des Katalysators und verhindert so, dass die Kohlenwasserstoffketten an
die aktiven Zentren gelangen. Koks deaktiviert den Katalysator. Jedoch wird Koks
dadurch sinnvoll im Prozess genutzt, da das Freibrennen (regenerieren) des
Katalysators von Koks exotherm verlauft und so Energie fir die endotherme
Crackreaktion bereitstellt. Der genaue Hergang der Koksentstehung ist noch nicht
eindeutig geklart [12], es wird jedoch angenommen, dass Dehydrierung und

Kondensation von Aromaten einen Einfluss haben.

2.2.3 Alternativer Feed

Erdol ist ein fossiler Rohstoff und somit nur in einer endlichen Menge verflgbar. Zwar
verschieben technische Neuerungen in der Forderung und ErschlieBung neuer
Olfelder von Zeit zu Zeit den peak oil weiter in die Zukunft, jedoch ist dieser nicht
vermeidbar. Als peak oil wird ein globales Olférdermaximum bezeichnet, nachdem die
Forderung irreversibel abnimmt, da keine weiteren Lagerstatten erschlossen werden
kénnen. Im Jahr 2014 wurden weltweit taglich ca. 88,67 Millionen Barrel Rohdl

gefordert, 2,3 % mehr als im Vorjahr [13].

Wie in Abbildung 13 zu sehen, nimmt der Verbrauch von Rohél im Verkehrssektor
(Transport) den groRten Anteil ein und wachst stetig. Lag dieser 1973 noch bei 45,4 %
so verbrauchte der Verkehrssektor 2012 63,7 % des geforderten Rohdls [14].
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Abbildung 13 Rohdl Verbrauch nach Sektoren

Konventioneller Kraftstoff, gewonnen aus Rohdl, ist trotz fortschrittlicher
Entwicklungen im Feld der Elektromobilitat oder Wasserstoff als Triebstoff nicht zu
ersetzten. Bei der Verbrennung werden Kohlenstoffe in die Atmosphéare gebracht, die
seit vielen Millionen Jahren im Erddl unter der Erdoberflache gebunden waren. Dies
hat einen nachhaltigen Einfluss auf den Kohlenstoffdioxidgehalt der Atmosphére, der
seit der Industrialisierung drastisch steigt und 2015 erstmals 400 ppm uberschritten
hat. COz2 ist ein Treibhausgas ist und ihm wird somit ein grol3er Einfluss auf das
Erdklima zugeschrieben. Mit dem Anstieg des CO2 Gehalts wird zum Beispiel die

Erwarmung der Erdoberflache in Verbindung gebracht.

Um dem Anstieg des CO:2 in der Erd-Atmosphére entgegen zu wirken, wird einerseits
versucht die Verbrennung effizienter zu gestalten und andererseits fossile Ressourcen

durch nachwachsende, CO2 neutrale Rohstoffe zu ersetzen.

Als alternativer Feed, der aus Pflanzen gewonnen wird, eignen sich im besonderen
Sojadl, Palmdél, Sonnenblumendl und Rapsél. Die zurzeit herstellbaren Biokraftstoffe
haben ungewollte Eigenschaften wie z.B. geringerer Energiegehalt und
Lagerinstabilitdt. Daher werden bisher nur ca. 5 — 10 % Biokraftstoff dem
Konventionellen beigemischt.

In dieser Arbeit wird Rapsol als Feed verwendet. Dieses besteht hauptsachlich aus
einfach ungesattigten Fettsduren (Abbildung 14), das der paraffinischen Komponente
des VGOs &hnelt.
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Abbildung 14 Zusammensetzung Rapsol (Daten: Rapso®)

Die Fettsauren im Rapsodl liegen meist in einer durch einen dreiwertigen Alkohol
(Triglycerid) verbundenen Esterverbindung vor. Ein Beispiel fur ein Triglycerid,
welches in Raps6él vorkommen kdnnte, ist in Abbildung 15 dargestellt. Die Fettsauren

am Glycerin kdnnen variieren.

o Fettsdure
Hzc"o'—JJ\/\/\/\/\/\/\/\/\ Stearinsaure
o
HC_O“_“\/\/\/\/R/\/\/\/ Olsaure
e
H2C_O—‘JJ\/\/\/\/W:\/\/\ Linolsdure
Glycerin

Abbildung 15 Beispiel Triglycerin in Rapsol [15]

Im Unterschied zum VGO hat Raps6! durch die Esterverbindung einen Sauerstoffanteil
von ca. 11 m% (VGO: 0 m%). Zusatzlich zu Aromaten und Alkanen kommen, im

Gegensatz zum VGO, im Rapsdl auch Olefine vor.

2.2.4 Cracken von Biodlen

Da das Cracken von Bio6len noch ein relativ neues Gebiet ist, sind die Reaktionspfade
Ableitungen, die auf Analysen des gewonnen Produktes bestehen. Adjaye und
Bakshi [16] beschaftigen sich in ihrer Arbeit mit Cracken eines aus Biomasse

gewonnen Ols. Beim Biocracken spielen der gewahlte Katalysator und der Feed einen
20



grol3en Einfluss. Im Allgemeinen wird davon ausgegangen, dass hauptsachlich die
zwei in Abbildung 16 aufgezeigten Reaktionspfade stattfinden: Decarboxylierung und

Deoxygenierung.

Carbonsaure
_~\ und Ester ,~

Abbildung 16 Reaktionspfade des katalytischen Cracken von Biodlen ( [16])

Decarboxylierung

Bei der Decarboxylierung wird aus der dem Carboxymolekil das CO2 entfernt und es
entstehen langkettige Paraffine und Olefine die durch weiteres Cracken in gasférmige

Kohlenwasserstoffe umgewandelt werden.

Deoxygenierung

Im zweiten Pfad wird anfanglich der Ester bzw. die Saure desoxygeniert wodurch
langkettige Aldehyde, Ketone und vor allem Wasser entstehen. Die Sauerstoffatome

aus dem Ester bendtigen zu Bildung von Wasser Wasserstoff-Atome. Diese kommen
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aus den Kohlenwasserstoffketten, so dass mehr Doppelbindungen und somit mehr
Olefine gebildet werden. Durch die die folgende Aldolkondensationsreaktion werden
Aldehyde und Ketone mit grof3eren Alkylgruppen gebildet. Diese Alkylgruppen liegen
als Paraffine vor, konnen einerseits gecrackt werden und sind anderseits

verantwortlich fir Aromatisierungs-Reaktionen.

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass die Saure Bestandteile im Rapsoél
grof3tenteils zu Koks, Gas, Wasser und aromatischen Kohlenwasserstoffen umgesetzt

werden.
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2.2.5 Alterung des Katalysators im Prozess

Da beim Kkatalytischen Cracken anspruchsvolle chemische und mechanische

Bedingungen herrschen, kommt es zu einer Alterung bzw. irreversiblen Deaktivierung

des Katalysators. Ein Katalysatorpartikel hat somit eine definierte Lebensdauer nach

dessen Ablauf es durch ein frisches Partikel ausgetauscht werden muss. Im

Allgemeinen werden fiinf Mechanismen der Alterung unterschieden, die in Tabelle 2

mit dem dazugehdrigen Mechanismus und Ursachen aufgefihrt sind.

Tabelle 2 Alterungs-Prozesse im und am Katalysator (nach [17])

Mechanismus

Ursachen

Vergiftung
Reversibel und

Irreversibel

Chemiesorption (oder Reaktion) von
Feed-Verunreinigungen oder
Reaktionsprodukten an den Saure-
Zentren, welche die Reaktion von
Kohlenwasserstoffen verringern oder

verhindern.

Schwefelbestandteile,

Polyaromaten.

Fouling und Koksen

Durch Oxidierung

Reversibel

Ablagerung von schweren
Verbindungen wie Feed
Verunreinigungen oder Koks auf der
aktiven Oberflache.

Koks, schwere

Feedbestandteile

Chemische und
Strukturelle

Veranderungen

Irreversibel

Verkleinerung der Aktiven
Oberflache, durch z.B. Vergroferung
der Kristalle oder partiellen

Strukturkollaps.

Nickel, Sinterungen,
Zeolithstrukturkollaps durch

Dealuminisierung

Mechanische

Verlust von Katalysator Masse durch

Erosion im fluidisiertem Bett,

Veranderung Erosion und Abreibung. Verringerung | Kollisionen von Partikeln

Irreversibel der Oberflache durch Zerkleinerung. | miteinander oder mit
Reaktorwanden

Leaching Verlust von Aktiven Komponenten | Aufldsung von

Meist reversibel

durch z.B.
Reaktionsmedium. Eher nicht beim

Auflésung in

FCC-Prozess zu finden.

Metallmolekilen aus dem
Kristallgitter.
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2.3 Der Katalysator

Eine moderne FCC-Anlage wird mit einem katalytischen Bettmaterial betrieben. Im
folgenden Kapitel werden Funktion, Aufbau und Herstellung dieser Katalysatoren
theoretisch aufgearbeitet. Weiter werden Effekte, die zur Deaktivierung des

Katalysators fihren, aufgefuhrt und beschrieben.

2.3.1 Funktion

Ein Katalysator ist ein Stoff, der eine chemische Reaktion beeinflusst, ohne selbst
Reaktant oder Produkt zu sein. Hierbei kann dieser die Geschwindigkeit der Reaktion
um das millionenfache beschleunigen, in bestimmten Fallen aber auch verlangsamen

(negativer Katalysator).

Der Katalysator verringert die notige Energie zur Komplexbildung die bei einer
chemischen Reaktion zu Beginn stattfindet, beeinflusst jedoch nicht das
thermodynamische Gleichgewicht. Das Energieniveau des Produktes ist also immer
das gleiche egal ob ein Katalysator verwendet wurde oder nicht. Dies wird in Abbildung
17 ersichtlich. Die Reaktionswege befinden sich im Ausgangszustand auf einem
identischen Energielevel. Im weiteren Verlauf wird deutlich, dass die benotigte Energie
fur die Reaktion unter Anwesenheit eines Katalysators deutlich geringer ist. Am Ende
ist der Energiezustand des Reaktionsweges, wie oben schon erwahnt, wieder
identisch.
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Abbildung 17 Beeinflussung eines Reaktionsweges durch Katalysator [18]

Drei Eigenschaften sind bei der Auswahl eines Katalysators hauptsachlich zu
beachten: Selektivitat, Aktivitdt und Stabilitat.

Die Selektivitat ist wichtiger Faktor in der Auswahl eines Katalysators. Bei einer
chemischen Reaktion lauft in den seltensten Féllen nur eine Reaktion ab. Oft finden
ungewiinschte Neben-, Folge-, und Ruckreaktionen statt. Ein Katalysator kann die
Eigenschaft besitzen, von den ablaufenden Reaktionen nur Eine, im Optimalfall die,
die zum gewunschten Produkt fuhrt, zu beeinflussen. Es ist nicht immer klar, welche
Art von Katalysator welche Reaktion in welcher Weise beeinflusst, so dass die richtige

Wabhl oft durch ,trial and error herrausgefunden werden muss [18].

Unter Aktivitdt eines Katalysators versteht man die, unter sonst gleichen
Prozessbedingungen, Beschleunigung einer oder mehrerer chemischer Reaktionen in
Gegenwart eines Katalysators gegentber der nicht-katalytischen Reaktion [19].
Verschiedene Aktivitats- und VergleichsmalRe kdnnen verwendet werden um die

Aktivitdt eines Katalysators anzugeben. So kann zum Beispiel durch kinetische
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Messungen die Reaktionsgeschwindigkeit als zeitliche Anderung der Stoffmenge
eines Reaktanden gemessen werden, oder der Umsatz unter Verwendung
verschiedener Katalysatoren bei sonst gleichen Prozessbedingungen als
Vergleichswert. In der Raffinerie verwendet man heute fast ausschlie3lich das ,Micro-
Activity-Testing“ (MAT-) Verfahren. Hierbei wird eine geringe Menge Katalysator
(ca. 4 g) in einem Festbett erhitzt und eine ebenfalls geringe Menge an erhitztem Feed
(ca. 0.8 - 1.33 g) hinzugegeben [20]. Durch das gemessene Produktspektrum und eine
anschlieBende Massenbilanz kann so die Aktivitat bestimmt werden. Die Umfassende
Analyse bei den heutigen MAT Verfahren erméglicht auRerdem die Evaluierung der
Selektivitat.

Die Stabilitat des Katalysators beeinflusst die Lebenszeit in der der Katalysator, der
durch chemische, thermische oder mechanische Einflisse zerstdrt werden kann,

technisch wirkungsvoll genutzt werden kann.

Weiterhin sollte ein FCC-Katalysator zu geringer Koksbildung neigen, eine hohe
Makroporositat haben und gute fluidmechanische Eigenschaften fur den Betrieb einer
Wirbelschicht aufweisen.

2.3.2 Entwicklung

Im ersten etablierten Verfahren, welches ca. 1915 - 1918 Rohdlfraktionen unter
Hinzugabe eines Katalysators crackte, wurde Aluminiumchlorid (AICIs) verwendet.
Diese Methode wurde jedoch wieder verworfen, da der Verbrauch an Aluminiumchlorid
zu hoch war und der Rohstoff dafiir zu teuer. Es folgte die Verwendung von aktivierten
natdrlichen Tonmineralien, bei der Montmorillonit den Anfang machte. Montmorillonit
ist ein Schichtsilicat, welches durch Behandlung mit verdiinnter Schwefelsdure oder
Salzsdure aktiviert wird. Durch das aktivieren vergro3ert sich die spezifische
Oberflache und Porositat. Aul3erdem werden Erdalkalimetalle im Feed, welche bei
einer Reaktion mit Schwefel die Aktivitat des Katalysators deutlich mindern, entfernt

[21]. Trotz aller Behandlung war die Stabilitatt des Montmorillonit nicht
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zufriedenstellend und wurde bald durch auf das Aluminiumsilikat Kaolin basierende

Katalysatoren ersetzt.

Die ersten Versuche zur Synthese von Katalysatoren wurden mit Silika gemacht.
Reines Silika (SiO2) hat keine katalytische Aktivitat und wird erst durch einbringen von
Aluminium Atomen in seine Struktur und die dadurch entstehend Saurezentren aktiv.
Der Katalysator mit dieser Struktur ist also der erste synthetisch hergestellte. Durch
eine stetige Erhdhung des Aluminiumanteils in diesem amorphen Aluminiumsilikat
erreichte man einen héheren Benzinanteil im Produkt, allerdings auf Kosten einer

niedrigeren Oktanzahl.

Die natiurlichen und synthetischen amorphen Katalysatoren wurden dann von
kristallinen Katalysatoren mit dem Typ Zeolith Y ausnahmslos verdrangt und werden
im folgenden Kapitel naher betrachtet. Katalysatoren mit Zeolith Y haben eine héhere
Benzinausbeute bei niedrigerem Koksgehalt und gleicher Konversion. In Tabelle 3
werden die Vorteile verdeutlicht. Der kristalline Katalysator ist nicht nur durch seine
hohere Ausbeute dem amorphen Uberlegen, auch ist er physikalisch und chemisch
stabiler und hat somit eine héhere Lebensdauer.

Tabelle 3 Vergleich von Amorphen- und Zeolithkatalysatoren (nach [9])

Amorph | Zeolith
Koks, Gew. % 4 4
Konversion, Vol. % 55 65
Cs mit Benzin, Vol. % 38 51
C4, Vol. % 7 6
Cs3 ohne Gasanteil, Gew. % 17 16

Zeolithische Katalysatoren werden heute noch kontinuierlich weiterentwickelt um sie

bestandiger und effektiver zu machen.
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2.4 Silikate

Bevor auf die Zeolithe eingegangen werden kann, missen allgemein die Silikate

beschrieben werden.

Der Grundbaustein der Silikate besteht aus einem Silizium Atom, welches tetraedrisch
von 4 Sauerstoff Atomen umgeben ist (Abbildung 18). Die Sauerstoff Atome beriihren
sich, so dass in der Mitte des Tetraeders nur eine kleine Licke fur das Silizium bleibt,

die, aufgrund der geringeren Grol3e des Atoms, aber ausreicht.

Abbildung 18 Isolierter Silikat-Tetraeder (Inselsilikat)
Die Summenformel dieses Inselsilikates ergibt sich also zu [SiO4]*.

Die Unterscheidung der einzelnen Silikatgruppen, in Abbildung 19 dargestellt, findet
durch den Polymerisationsgrad und die Art der Verknlipfung zwischen den einzelnen
Tetraedern statt, die ein oder alle Sauerstoffatome mit benachbarten Tetraedern teilen
kénnen. So teilen sich in der Klasse der der Gruppensilikate jeweils zwei Tetraeder ein
Sauerstoff Atom ([Si207]%), wahrend in der Ringsilikat-Klasse zwei Sauerstoff Atome

geilt werden ([SizOg]%).

— Inselsilikate

— Gruppensilikate

" |Doppelkettensilikate

)

"C_U' — Ringsilikate
= —
- Ketten-

—  Schichtsilikate

ohne zeolithisches H,O
—  Gerustsilikate ~|:

mit zeolithischem H,O
Zeolithe

Abbildung 19 Eingliederung der Zeolithe in die Silikate
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Bei den Gerustsilikaten ist jeder Tetraeder Uber alle vier Sauerstoffatome mit
benachbarten Tetraedern verknupft. Dadurch werden jedem Silizium Atom nur vier
halbe Sauerstoff Atome zugeordnet und ergibt somit die Formel SiO:2 fir das
dreidimensionale Geriist. Diese Gerustsilikate sind nur moglich, wenn ein Teil des Si**
durch AIP* substituiert wird. Die dadurch entstehende negative Ladung muss durch den
Einbau von Kationen wie K*, Na* oder Ca?* neutralisiert werden. Durch den Einbau
von AIP* in das Silikat Gerlist werden Alumosilikate gebildet. Das Verhaltnis in dem
AIR* durch Si Atome ersetzt werden kann, kann nie 1:1 Uberschreiten, weshalb ein

Ubergang von Alumosilikaten zu Aluminaten nicht stattfinden kann [22].

Dies hangt mit der Léwenstein-Regel zusammen, die besagt, dass ein Gerust
ausschlie3lich bestehend aus AlOs-Tetraedern nicht vorkommen kann, da eine
Verbindung von zwei Aluminium-Atomen Uber ein Sauerstoff Atom nicht stabil ist. In
einem Gerustsilikat kann deswegen maximal nur jedes zweite Si Atom durch Al ersetzt

werden.

2.5 Zeolithe

Zeolithe sind natirlich vorkommende Silikat-Gerustkristalle mit besonders
weitmaschig angelegten Strukturen und groRen Hohlrdumen oder Kandlen [22], in
denen sich Kationen und Wasser Molekile befinden. Diese Wassermolekile sind
Namensgebend fur die Zeolithe, da sie schon bei geringer Hitze aus dem Gerust
entweichen. Altgriechisch ,zeo” fur ,ich siede” und ,lithos* fur ,Stein“ [23], weisen auf

dieses Phanomen hin.

Naturliche Zeolithe sind technisch bzw. wirtschaftlich quasi nicht nutzbar, da sie sehr
selten sind. Zeolithe wurden erst durch die Moéglichkeit der synthetischen Herstellung

fur die Industrie und somit den FCC-Prozess interessant.

Durch das Einbauen der Al-Atome und die dadurch entstehenden negativen Ladungen
um das Atom, werden die beiden fir das Cracken wichtigen Brgnsted- und

Lewis-Saurezentren gebildet, an denen die Crack-Reaktionen stattfinden.
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Als Brgnsted-Sauren werden Molekile bezeichnet, die H*-lonen (Protonen) abgeben

kénnen. Sie werden auch Protonendonatoren genannt.

Lewis-Sauren sind Elektronenpaarakzeptoren, das heildt sie kdnnen ein fremdes

Elektronenpaar einlagern

Die wichtigsten Meilensteine in der Entwicklung der Zeolithe sind in Abbildung 22

zusammengefasst.
O C ZSM-5
"Ultra Stable  «1986
O _ Zeolith Y *Si/Al: >10
Zeolith Y 1964
*1959 *Si/Al= >6
© zeolithx  *sva-34
1954
*Si/Al= 2-3
© Zeolith A
*1949
*Si/Al= 1

Abbildung 22 Chronologische Entwicklung der Zeolithe [7], [24], [12], [25]

Durch die konsequente Steigerung des Si/Al-Verhdltnisses wurden die
Widerstandsfahigkeit gegenuber Dealuminierung und die generelle Lebensdauer unter
FCC Bedingungen erhdht. Zeolith A ist durch seinen geringes Si/Al Verhéltnis und der
schwachen Zeolith Struktur nicht fiir den Crack-Prozess geeignet und wird heutzutage
zum Beispiel in der Waschmittelindustrie als Wasserentharter oder als

Schwermetallfanger in der Abwasserbehandlung verwendet. Zeolith X und Y sind
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stabiler und brachten eine deutliche Verbesserung der Crackeigenschaften und

Bestandigkeit.

Wegen der vielen und schnell aufeinanderfolgenden Weiterentwicklungen in der
Gruppe der Zeolithe, existiert zurzeit kein einheitliches System zur Nomenklatur, die
Namen sind willkiirliche Bezeichnungen des jeweiligen Entwicklers oder einer Firma,
wohl aber Empfehlungen wie zum Beispiel durch die International Union of Pure and
Applied Chemistry (IUPAC). Zum einen wird in der vorgeschlagenen Nomenklatur die
chemische Zusammensetzung des Zeoliths bertcksichtigt und zum anderen die
Raumstruktur. Zeolithe bestehen neben den strukturgebenden Molekilen auch aus
Fremdmolekuilen, welche sich in den Zwischenraumen der Struktur befinden. Diese
werden von der IUPAC als ,Gast" bezeichnet. Die Strukturgebenden Molekiile werden

dementsprechend ,Wirt“ genannt.

Die IUPAC bezieht in die Nomenklatur auRerdem den Framework Type Code (FTC),
ein dreistelliger Buchstabencode, mit ein, der von der International Zeolite Association

(IZA) vergeben wird. Die allgemeine Formel lautet:
|Gast Zusammensetzung|[Wirt Zusammensetzung|{Wirt Struktur}{Poren Struktur}(Symmetrie) — FTC [26]

Die ersten beiden Terme beziehen sich dabei jeweils auf die chemische
Zusammensetzung der Gastmolekile und des Wirtmolekuls. Die folgenden zwei
Terme geben Auskunft Gber die Wirts- und Porenstruktur. Die Symmetrie bezieht sich
auf die eigentlich beobachtete Struktur des Materials und der letzte Term gibt die
Raumstruktur mit Hilfe des FTC-Codes an. Dieser letzte Term gibt Aufschluss Uber die
Wirts- und Porenstruktur des Zeoliths, so dass eine Angabe, wenn auf den jeweilig
zutreffenden Zeolith passend, zur Vereinfachung der Formel sinnvoll ist. Fur eine

detaillierte Darstellung dieser Nomenklatur sei auf [26] verwiesen.

Die 1ZA-Datenbank gibt zur den dreistelligen Codes der Gitterstruktur ebenfalls die
chemischen Bestandteile an und bezieht sich dabei auf den oben genannten
Vorschlag zur Nomenklatur. Beispielhaft fur einen Zeolithen X, welches eine
faujasitische (FAU) Struktur hat, ergibt sich:

|(Ca?*,Mg?*Na*2)29(H20)240| [AlssSi1340384]-FAU
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2.5.1 Aufbau der Zeolithe

Am haufigsten kommt in den Zeolithen die mikropordse Struktur bestehend aus SiO4
und AlOs4 Tetraedern vor, die, wie oben schon erwahnt, Uber alle vier Ecken mit
anderen Tetraedern verbunden sind. Allgemein werden die Tetraeder, die entweder
aus SiO4 oder AlO4 bestehen als TOa. bezeichnet. Im inneren des TO4 ist auch immer
ein lose verbundenes Kation enthalten, das fur das Ladungsgleichgewicht sorgt. Die
IUPAC nennt diese kleinsten Bausteine bestehend aus TO4 basic building units (BBU).
Die BBU konnen sich auf verschiedene Weisen anordnen und ergeben so
charakteristische secondary-building-units (SBU), die aus bis zu 16 BBU bestehen
kénnen [27]. Es wird davon ausgegangen, dass Zeolithe nur aus einem Typ SBU
bestehen. Beobachtete Zeolithe in denen Kombinationen von mehreren SBU gefunden
wurden, werden als Missbildung angesehen und nicht gelistet. Zurzeit sind 23 SBU
bekannt, von denen ein Teil in Abbildung 23 dargestellt ist. Die Zahl unterhalb der

jeweiligen Struktur gibt die Anzahl der TO4 Molekiile an.
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Abbildung 23 Auswahl von Secondary-Building-Units [27]

Ahnlich der SBU werden auch wiederkehrende Bausteine, die sich in verschiedenen
Zeolithstrukturen wiederfinden Kklassifiziert und composite-building-unites (CBU)
genannt. Im Unterscheid zu den SBU missen diese keinen chiralen Charakter haben,
konnen nicht zwangslaufig zum Bau einer vollstandigen Zeolithstruktur verwendet

werden und kdnnen aus mehr als 16 TO4 Tetraeder bestehen (Abbildung 24). SBU
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und CBU kénnen identischen Aufbaus sein. Zahlenmafig sind weitaus mehr CBU

definiert als SBU, da verschiedene SBU verbunden sein konnen und so CBU bilden.

AP 3N
'@, Vi
S a8

36T

Abbildung 24 Auswahl von Composite-Building-Units [27]

Durch die Verbindung mehrerer SBU (bzw. CBU) entstehen dreidimensionale Geruste,
die von der IZA die oben genannten FTC-Codes zugeschrieben bekommen.
Beispielhaft sind in Abbildung 25 der Aufbau von Zeolith A, X und Y gezeigt, beginnend
bei dem Einzeltetraeder bis hin zur Zeolithstruktur. Wichtig ist anzumerken, dass der
Weg nur exemplarisch ist. Zeolithe konnen auf verschiedenen Wegen (aus

verschiedenen SBU) zusammengebaut werden.

Einzelne TO4
Molkekiile

SBU: 4R(ing) < > SBU: 6R(ing)
|
CBU: D(oppelter)4rR
>

CBU: D(oppelter)6R

Sodalithkafig

%
{ gming

Zeolith-Struktur: LTA Zeolith-Struktur: FAU
(Zeolith A) (Zeolith X,Y)

Abbildung 25 Exemplarische Entstehung Zeolith A,X und Y
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Bei Zeolith A sind vier Sodalithkafige durch D4R Strukturen verbunden und bilden so
eine freie Flache, die auch Pore genannt wird. Bei Zeolithen des Types FAU sind sechs
Ringe vorhanden und die Pore wird grof3er. So kann durch einen Zeolith der A Struktur
ein Molekil mit der GréRe von 4,2 A hindurch diffundieren und ein Molekil mit
Durchmesser 11 A einschlieRen. Durch die gréRere Pore bedingt kann durch die FAU
Struktur ein groRBeres Molekil mit 7,4 A Durchmesser diffundieren und ein 11,2 A
groles Molekll eingeschlossen werden [28]. Dieser Parameter ist also ein
entscheidender Faktor bei der Auswahl eines Katalysators, da er das Produkt

malf3geblich beeinflusst.

2.5.2 Zeolithe im Katalysator

Die Katalysator-Partikel bestehen aus einer formgebenden Matrix, in der die Zeolithe
eingebunden sind. Die Matrix enthalt Komponenten, die die einzelnen Zeolith Kristalle
zusammen halten und den Verbund insgesamt widerstandsfahiger gegenuber
mechanischen Einflissen machen. Diese Komponenten in der Matrix werden als
Binder bezeichnet. Die Diffusionseigenschaften beeinflussen die Selektivitdt und die
Aktivitat des Katalysators, da beispielsweise grof3e Kohlenwasserstoffmolekiile durch
eine kleine Porenstruktur der Matrix dran gehindert werden zum Zeolith zu
diffundieren. Die Matrix kann aufRerdem dazu benutzt werden, die Aktivitdt des
Katalysators zu senken und so ein Overcracking zu verhindern (ungewtnscht starkes
Cracken). Wichtig ist aul3erdem die Funktion des Warmeleiters. Die Matrix sorgt fur
einen guten Warmetransport wahrend des Crack- und Regenerations-Prozesses und
verhindert so strukturellen Schaden am Zeolith [12]. Neben den physikalischen
Effekten einer Matrix, kann diese ebenso katalytische, also chemische, Eigenschaften
aufweisen, indem z.B. amorphe Aluminosilicate eingebaut werden [12]. So kénnen
sehr grol3e und verzweigte Kohlenwasserstoffketten, die unter normalen Umstanden
wegen ihrer GroRe nicht zum Zeolith diffundieren kénnten, schon an der Matrix
vorgecrackt werden. Der Einfluss des Zeolith/Matrix-Verhaltnisses ist in Abbildung 26
abgebildet. Durch ein hohes Verhaltnis, also einem geringen Matrixanteil, iberwiegen
die zeolithischen Crack-Reaktion und die Benzin Ausbeute steigt. Fir jeden
Katalysator muss also ein spezifisches Verhéltnis gefunden werden, das den

jeweiligen Anforderungen genugt.
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Abbildung 26 Zeolith/Matrix Verhaltnis und dessen Auswirkung auf Koks- und Benzinausbeute [12]

Filler oder Binder sind Liickenflller und einerseits fir die Struktur und die Form des
gesamten Katalysatorpartikels zustandig. Andererseits dienen sie als ,Verdinnung®

und senken so die Aktivitat der Matrix. Meist werden hier Kaoline verwendet.

Additive kénnen in die Matrix eingebaut werden um dem Katalysator gewiinschte
Eigenschaften zu geben, wie zum Beispiel der SOx und NOx Entfernung aus dem Feed,
Oktanzahlerhéhung oder verbesserte Fluidisierungseigenschaften [29]. ZSM-5, ein
Zeolith der Struktur MFI, wird heute ebenfalls als Additiv eingebaut, da es durch seine
besondere Poren Beschaffenheit und Kanalstruktur die Olefin- und Propylenausbeute

stark begunstigt.

2.5.3 Synthese

Schon vor der Verwendung der Zeolithe im Raffinerie Prozess waren diese nattrlich
vorkommenden  Strukturen bekannt fir ihre einzigartigen physikalischen
Eigenschaften. Von 1845 - 1937 versuchten sich Wissenschaftler an der synthetischen
Herstellung von Zeolithen, erbrachten aber keine nachweislichen Erfolge. Im Jahre
1948 gelang es Professor Barrer Zeolithe ausschlief3lich mit einer synthetischen
Suspension aus Natriumaluminat (NaAlOz2), einer Kieselsaure (enthalt das fir das
Zeolith wichtige Silicium) und Natriumcarbonat, durch Kristallisation herzustellen [30].
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Ungefahr 80 % der heute im FCC-Prozess verwendeten Katalysatoren werden noch
durch diesen Mechanismus hergestellt [19]. Aluminium- und siliciumhaltige Stoffe
werden bei einer Temperatur zwischen 70 - 300 °C in einer alkalischen Umgebung
geldst und dann 1 - 2 Tage ohne Rihren bei atmospharischem Druck und ca. 100 °C
kristallisiert (Abbildung 27 beispielhaft fur Zeolith Y).

NaSiO, NaAlO,

Al(SO,), Seeds

Abbildung 27 Edukte zur Kristallisation von Zeolith Y [2] Abbildung 28 Zeolith Y Kristall [2]I

Eine falsche Temperatur oder das Riihren des Reaktors wahrend der Kristallisation
haben eine grol3e Auswirkung auf den sich formenden Zeolith und es kann zu

verunreinigten oder missgebildeten und damit unbrauchbaren Zeolithen fihren.

Da der Mechanismus keine klassische Kristallisation darstellt, in der es durch
Sattigung und Uberschreiten der Loslichkeitsgrenze zur Bildung von Kristallen kommt,
sondern es sich eher um einen chemischen Prozess handelt bei dem sich die
Aluminate und Silikate in einer Gitterstruktur anordnen, wird die Herstellung auch als

Fallung bezeichnet.

Durch die Fallung entsteht ein amorpher oder kristalliner Feststoff, der durch weitere
Modifikation stabil gemacht wird und die gewlnschten Eigenschaften (z.B. Aktivitat)
bekommt. Es werden hauptséchlich zwei Methoden zur Modifikation verwendet: Der

lonenaustausch und die Dealuminierung.
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Nach der Kristallisation befinden sich Natriumkationen als Ladungsausgleich zu den
Aluminiumionen im Zeolith. Diese Form wird Natriumform genannt und wird durch den
lonentausch in eine stabilere Form gebracht. Hinzu kommt, dass das Na*-Kation ein
Gift fir den Katalysator ist und so seine Aktivitat senkt. Durch den lonentausch werden
aulR3erdem Brgnsted- und Lewissdurezentren gebildet und die Dichte beeinflusst [2].
Die Natriumkationen konnen entweder durch Seltenerdenmetalle (SE) oder
Ammoniumionen (NHs4*) ersetzt werden. Zu beachten ist hierbei, dass sich der
pH-Wert im Bereich von 3,5 - 5,0 befinden muss, da so ein Ausféllen und Oxidieren
bestimmter Seltenerden (wie Cer) verhindert wird [12]. Der pH-Wert hat also einen

direkten Einfluss auf die Anzahl der getauschten lonen.

Beim lonentausch mit NH4* wird zuerst das Na*-lon ersetzt. Das ist unproblematisch,
da die Na*-lonen lose in den groRen Kafigen sind. Durch Kalzinierung, wird das

Ammoniumion dann entfernt und der Zeolith erhalt Saure-Zentren (Abbildung 29):

Na*-Z-+ NH,* —— Na* + NH,*-Z-
NH*-Z- calcine  H*-Z- + NH,T

Abbildung 29 lonentausch mit NH4* lonen [2]

Beim lonentausch mit SE verdrangen diese die Natriumionen in die grof3en Poren im
Zeolith, aus denen sie, wie oben beschrieben, leicht entfernt werden kdnnen. Der
Anteil an SE im Zeolith variiert in der Praxis zwischen 0 % und 16 %, da er einen
Einfluss auf Aktivitat, Selektivitat, Stabilitdt und Oktanzahl hat [12] und je nach Bedarf

eingestellt wird.

Die Dealuminierung dient zum Einstellen des Si/Al-Verhéltnisses im Zeolith. Wie in
Kap. 2.5 beschrieben, beeinflusst die Anzahl an Aluminiumatomen im Zeolith die
Reaktivitdt und Selektivitat, da sie die Saure-Zentren bilden, an denen die katalytische
Crackreaktion ablauft. Bei der Dealuminierung wird das Si/Al-Verhéltnis also erhdht
und somit die Reaktivitat und Selektivitat gesenkt, jedoch ist das ein wichtiger Schritt
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zur Stabilisierung des Katalysators. Das Ubliche Verfahren ist die hydrothermale
Modifikation, dass sogenannte ,Steamen®, mit Wasserdampf. In Abbildung 30 wird der
erste Schritt dargestellt. Unter Anwesenheit des Wasserdampfes wird das Al-Atom aus
der Zeolithstruktur entfernt und hinterlasst eine Fehlstelle. Das Al-Atom wird als

Aluminiumhydroxid (Al(OH)s) abgeschieden.

7
\l/ Al removed from §||
i

framework

l \‘/ +H,0 ~

g

—;Sl—"“O"—AF"—O——Si\ —_— ‘—/—SI—"'O H H—O0 SI\ +AOH),

(Steam)
+ Extra-framework

Si Hydroxyl Nest alumina
I\ /Si _
] I\ (defect site)

Abbildung 30 Entfernung des Al-Atoms [2]

Im Zweiten Schritt wird die Fehlstelle durch ein Si-Atom aus dem Zeolith selber ersetzt
(Abbildung 31). Si-Atome sind Frei im Zeolith vorhanden, da durch die hohe
Temperatur (800 °C und héher) beim Steamen Sodalithkafige zerstért werden und lose

Si-Atome in der Zeolith-Struktur verbleiben.

\l/ Si atom from another \l/

ﬁ' /\\ part of the zeolite T Defect site “healed”

+Si02

5

o, PO o —
—8i—0—H H—0—Si— ———» SF—O0—8I—0—Si
I\ (Steam)
| Hydroxyl Nest Si
/Sli\ (defect site) / I\

Abbildung 31 Einsetzen eines Si-Atoms in die Fehlstelle [2]

Die Dealuminierung ist fur das Erreichen hoher Si/Al-Verhaltnisse essentiell, da durch
die Kristallisation nur ein maximales Si/Al-Verhaltnis von 4,5 - 10 erreicht werden kann.
Gesteamte Zeolithe hingegen kénnen ein Verhaltnis von 27 und weitaus hoher
aufweisen [12].
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Abbildung 32 zeigt nun abschlieRend eine Ubersicht durch welche physikalischen und

chemischen Eigenschaften diese beeinflusst werden kénnen.

Zeolite type and level

of rare earth

Particle size
Distribution, density

\

/

l

Activity and
stability

/| Fluidization %

Unit
retention

Selectivity 2

Metal y
tolerance |

Density, Attrition
resistance

Zeolite type, matrix
type, traps

Abbildung 32 Ubersicht der Funktionen eines Katalysators [8]

2.5.4 Die Unit-Cell-Size

Zeolite type
matrix type
and amount

Die Unit-Cell-Size (UCS) oder Einheitszelle bezeichnet Kristalleinheiten, die eine

komplette Struktur des sich wiederholendes Musters im Zeolithkristall besitzt. Durch

parallele Aneinanderreihung dieser

Unit-Cells wird der

Zeolith

in seiner

dreidimensionalen Struktur aufgebaut. Die GroRRe dieser Einheitszelle beeinflusst die

GroRe der Poren, welche sich wiederum malRgeblich auf das entstehende

Produktspektrum auswirken. Die Grof3e der UCS kann zum Beispiel durch den Anteil

Seltenerden im Zeolith beeinflusst werden (Abbildung 33). Ein hdherer Anteil an

Seltenerden bewirkt also gréf3ere UCS.
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Abbildung 33 UCS GréRe in Abhéngigkeit des m% Abbildung 34 Verringerung der UCS durch Steamen
Anteil Seltenerden [2] mit Wasserdampf [12]
Durch das Steamen eines Zeoliths werden Sodalithkafige in den UCS zerstort. Eine

Charakteristik des Steamens ist also eine Verkleinerung der UCS (Abbildung 34).

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass durch eine Verkleinerung der UCS die
Anzahl der Saure-Zentren abnimmt aber die Starke der selbigen zunimmt. Dies wirkt
sich beim Cracking in einer geringeren Benzinausbeute mit hoherer Oktanzahl aus.
Dafur nimmt die Gasselektivitat zu und es werden mehr Olefine gebildet [2].
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3 FCC-Technikumsanlage

Im Technikum der technischen Universitat Wien errichtete Bielansky [31] im Jahr 2010
am Institut fur Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und technische Biowissenschaften
eine vollkontinuierliche katalytische FCC-Anlage, die eine Weiterentwicklung einer
bereits in den 1990er Jahren im Technikum installierten FCC-Anlage von Reichhold
ist. Die Versuchsanlage von Bielansky wurde seit der Inbetriebnahme nicht wesentlich
Umgebaut, was eine gute Vergleichbarkeit der erzielten Versuchsergebnisse zur Folge
hat.

Die technischen Daten der Anlage sind in Tabelle 4 dargestellt:

Tabelle 4 Kenndaten der Versuchsanlage

Gesamthohe 29m
Riserrohr Lange 2,505 m
Riser Durchmesser 0,0215 m
Riser Verweilzeit ~1,1s

Regenerator Durchmesser | 0,33 m

Katalysatormasse 51-65 kg

Feedrate >2 kg/h

Kahler 3 Kuhlschlangen mit jeweils Luft/Wasser
C/O-Verhaltnis ~15-60

Risertemperatur 450-650 °C

Regeneratortemperatur 500-800 °C

Betriebsdruck Atmospharisch

3.1 Funktionsweise

In Abbildung 35 ist in einem Blockdiagramm schematisch das Verfahren der
Versuchsanlage dargestellt. Deutlich zu sehen ist der Kreislauf der Katalysatorpartikel,
welche zwischen Riser-Reaktor und Regenerator zirkulieren. Der Feed wird durch
einen Rohrenofen vorgewdrmt und gelangt zusammen mit einer optionalen
Stutzfluidisierung in den Riser-Reaktor wo er auf den heil3en Katalysator trifft. Dort wird
der flussige Feed schlagartig verdampft und Crackreaktionen finden statt. Im
Partikelabscheider wird das gasformige Produkt vom Katalysator getrennt und verlasst
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den Kopf der Anlage tber eine Produktgasleitung, durch die es zur Probenname und

anschlieender Verbrennung mittels eine Fackel gelangt.

Der beladene Katalysator féllt iber einen Ringspalt zuriick in den Regenerator, in
welchem er durch Abbrand vom Koks befreit wird. Der Ringspalt fundiert als
Gassperre, so dass kein Produktgas in die sauerstoffhaltige Atmosphare des
Regenerators gelangen kann. Im Produktentnahmebereich wird das Produkt durch

Kondensatfallen in eine Flussig- und eine Gasfraktion aufgeteilt.
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Abbildung 35 Blockschema der Versuchsanlage

Das Anlagenschema der umgesetzten Anlage im Technikumsmalfstab mit den oben
genannten Daten ist in Abbildung 36 zu sehen. Auf der Skizze nicht zu sehen sind die

Probenahmeapparatur und der Bereich der Feed-Vorwarmung.
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Abbildung 36 Skizze der Versuchsanlage

Anhang B zeigt das P&ID-FlieRbild der kompletten Anlage.

3.1.1 Feed-Vorwarmung und —Zufuhr

Der eingesetzte Feed wird aus Bulk-Vorlagebehaltern in ein 10 | Becherglas umgefullt

und auf eine Heizplatte mit Magnetrihrer gestellt. Da Raps6l im Vergleich zu anderen
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Einsatzstoffen, wie z.B. VGO oder Palmél, niedrigviskos ist, kann dieses bei
Raumtemperatur durch einen Zwangsforderer (Zahnradpumpe) in den Réhrenofen zur
Vorwarmung gepumpt werden. Die Zahnradpumpe wird dennoch auf eine Temperatur
von 80 °C geregelt, um die Viskositat zu senken und so eine gleichmafige Feedzufuhr
zu gewabhrleisten. Die Heizplatte mit dem Becherglas steht auf einer Waage, wodurch
durch Messen der Gewichtsabnahme des Systems Heizplatte + Becherglas + Feed in
einem bestimmten Zeitraum die Feedrate bestimmt werden kann. Im Rohrenofen, der
zur Vorwarmung des Feeds dient, wird dieser auf ca. 280-300 °C erwarmt. Die
Rohrenofeninnentemperatur wird dabei auf 360°C geregelt. Der Rohrenofen besteht
aus zwei Heizschalen und einer Rohrwendel, durch die der Feed von unten nach oben
gepumpt wird. Eine héhere Temperatur sollte vermieden werden, da es sonst zu
Verdampfung und Kondensation kommen kann, oder, ab ca. 360 °C zu vereinzelten
thermischen Crackreaktionen. Durch die mdglicherweise dadurch entstehende
Verkokung kann die Rohrwendel verstopfen und somit zum Abbruch des Versuches
fuhren. Am Eintritt in das Reaktor-Rohr (Riser) wird der Feed schlagartig verdampft
und reil3t durch die Vervielfachung des Volumens Katalysatorpartikel mit. Reicht die
VolumenvergrofRerung alleine nicht aus, kann zuséatzlich eine Riser-Stitzfluididiserung
(N2) dazu geschaltet werden, die vor dem R6hrenofen dem Feedstrom beigegeben
wird. Diese ist vor allem bei schweren, schlecht fluidisierbaren Katalysatorpartikeln

notwendig.

3.1.2 Riser-Reaktor

Im Reaktoreingang (Risereinzug, Abbildung 36) kommt der hei3e Katalysator mit den
eingeleiteten Feed in Kontakt und verdampft schlagartig, so dass die Partikel mit dem
gasformigen Feed pneumatisch nach oben gefdrdert werden. Die Temperatur im
Reaktor wird maf3geblich durch den Katalysator (C/O-Verhéltnis) beeinflusst, da der
Enthalpieeintrag durch diesen viel gro3er ist, als durch den Feed selbst. Durch die im
Riser herrschende schnelle Wirbelschicht ist der Warmelbergang zwischen dem
Katalysator und dem verdampften Feed sehr hoch. Um einen gleichmé&Rigen Einzug
des Katalysators zu gewébhrleisten, wird der Bodenbereich durch vier eingebaute
Lanzen mit Stickstoff fluidisiert. Die Menge des eingezogenen Katalysators kann durch
eine Verdnderung des Gasvolumens (Feedmenge oder Stitzfluidisierung) bewirkt
werden. Ziel eines jeden Versuches ist es, dass die Temperaturen am Risereinzug und
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Riserauslass madglichst gleich sind um eine konstante Reaktionstemperatur zu

gewahrleisten.

3.1.3 Produktgas-Festofftrennung

Uber dem Riserauslass befindet sich ein Prallteller, durch den die Strdomungsrichtung
abrupt geéndert wird. Durch die dadurch erfolgende Impulsumkehr an den
Katalysatorpartikeln, einer starken Erweiterung des Querschnitts im Kopfbereich der
Anlage und der damit verbundenen Unterschreitung der Schwebegeschwindigkeit der
Partikel, fallen diese in einen Ringspalt der entlang des Riserrohrs zum Siphon fihrt.
Die Koksbeladenen Partikel werden vom Siphon in den Regenerator geférdert. Der
Fullstand des Siphons wird durch die Fluidisierung desselbigen beeinflusst und ist in
etwa auf dem gleichen Level wie der des Regenerators (kommunizierende R6hren).
Da die Crackreaktion des Feeds unter Sauerstoff Ausschluss ablauft, im Regenerator
aber eine sauerstoffhaltige Atmosphére noétig ist, um den Abbrand des Kokses zu
gewahrleisten, fungiert das Siphon als Gassperre, so dass kein Crackgas in den
Regenerator gelangen kann.

Die Produktgasleitung zur Fackel und Produktentnahme ist beheizt, um Ablagerungen

durch Kondensation des Produktgases zu verhindern.

3.1.4 Regenerator

Die durch den Siphon in den mit Luft fluidiersten Regenerator gelangten
koksbeladenen Katalysatorpartikel werden im Regenerator freigebrannt. Die
Wirbelschicht im Regenerator gewéhrleistet eine gute Durchmischung und damit einen
gleichmafigen Abbrand. Die fur den Abbrand notwendige Temperatur von mindestens
620 °C wird durch den exothermen Koksabbrand und an den Regenerator

angebrachte elektrische Heizschalen erreicht.

Das Freeboard tber der Wirbelschicht verhindert den Uberméafigen Austrag von
Partikeln aus dem Regenerator und wird ebenfalls durch Heizschalen beheizt,
wodurch die Temperatur am Riserauslass bis zu einem gewissen Grad beeinflusst

werden kann. Nach dem Freeboard gelangt das Abgas in den Kamin.
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3.1.5 Kiuhlerbereich

Unter dem Regenerator folgt ohne konstruktive Trennung der Kihlerbereich. Da der
Regenerator eine hohe Temperatur zum Abrennen des Kokses benotigt, kann ein Teil
dieser Energie wieder entzogen werden, um die gewiinschte Reaktionstemperatur im
Riser zu erreichen. Diese liegt bei den katalytischen Crack Versuchen meist bei
450 — 550 °C. Der Katalysator fallt vom Regenerator in den Kuhler, in dem drei
Kuhlwendeln eingebracht sind. Diese kdnnen einzeln entweder mit Luft oder Wasser
betrieben werden. Zur Verringerung von sogenannten ,Totbereichen®, an denen der
Katalysator still steht und ,Strahnen“(Partikel die ohne Kihlung den Bodenbereich
erreichen) bildet, sind mehrere Umlenkbleche im Kihlerteil verbaut, die die Stromung

der Partikel ginstig beeinflussen.

3.1.6 Fluidisierte Bereiche

In Tabelle 5 ist eine Zusammenfassung der funf fluidisierten Bereiche in der

Versuchsanlage, deren jeweilige Funktionen und der verwendeten Gase gegeben.

Tabelle 5 Fludisierte Bereiche der Versuchsanlage

Bereich Funktion Gas

Boden Gewabhrleistet einen gleichméRigen N2
Einzug des Katalysators am Riser-
Reaktor, Gassperre

Kuhler Fluidisierung vom Kuhlerberreich, N2
minimieren von Totzonen und Strahnen

Riser Beeinflussung des C/O-Verhaltnisses in N2
der Anlage, An- und Abfahren der

Anlage bei Feedversuchen

Regenerator GleichmaRiger Koksabbrand und Luft
Sauerstoffzufuhr
Siphon Einbringen des durch den Ringspalt N2

rickgefiihrten Katalysators in den
Regenerator, Gassperre
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3.1 Betrieb

Der Betrieb der Anlage ist klassisch in vier Zustéande unterteilt: Dem Vorbereiten, dem

Anfahren, dem stationaren Betrieb und dem Herunterfahren.

Das Vorbereiten besteht hauptsachlich aus der Reinigung der Produktgasleitung.
Durch die Feedversuche wird immer ein Teil Katalysator ausgetragen, der sich in der
Produktgasleitung absetzt und zusammen mit auskondensierten Anteilen diese
verengt oder sogar ganz verstopfen kann. Daher ist eine grindliche Reinigung vor dem
Versuch wichtig. Weiterhin wird Uberprift, ob gentigend Feed und Stickstoff vorhanden

sind.

Beim Anfahren der Anlage ist darauf zu achten, dass 40-60 kg Katalysatormasse
aufgeheizt werden missen und das Aktivieren der Regenerator-Heizschalen somit
zeitgerecht erfolgen muss. Die einzelnen Zonen werden beim Hochfahren mit Luft
fluidisiert, da sich noch keine brennbaren Stoffe in der Anlage befinden. Wahrend dem
Aufheizen werden die beiden redundanten Online-Gasmessgerate, welche den Oqz-,
CO- und CO2-Gehalt im Produkt- bzw. Abgasstrom messen, neu kalibriert. Nachdem
sich die gewinschte Temperatur im Regenerator eingestellt hat, wird die
Erdgasbetriebene Stutzflamme der Fackel entziindet, alle Fluidisierungen bis auf den
Regenerator auf N2 umgestellt und der Feed durch den Roéhrenofen in die Anlage
geleitet. Sobald die Fackel gleichmaRig brennt, kann die Stutzfluidisierung

zurlckgefahren bzw. ganz ausgeschaltet werden.

Im stationdren Betrieb, der sich je nach Versuch ca. 0,5 - 2 h nach starten der
Feedzufuhr einstellt, werden Proben des Produktgases genommen. Diese
sogenannten ,Absaugungen® werden in einem definierten Zeitraum durchgefihrt,
damit bei der Auswertung eine Massenbilanz aufgestellt werden kann. Fur die
Erlauterung der Probename sei auf Kap. 3.2 verwiesen. Im stationaren Betrieb ist drauf
zu achten, dass der Sauerstoffgehalt im Regenerator nicht zu gering ist, da dieser ftr
die Verbrennung des Kokses bendtigt wird. Es muss sichergestellt werden, dass in
den N2-Flaschen genlgend Gas zur Fluidisierung und ausreichend Feed im
Vorlagebehélter vorhanden ist. Des Weiteren werden die Temperaturen und Dricke in
der Anlage beobachtet, um auf etwaig auftretende instationare Tendenzen rechtzeitig

reagieren zu kénnen.
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Sind ausreichend Proben genommen, wird die Anlage heruntergefahren. Dazu wird
zuerst die Feedzufuhr abgestellt und gleichzeitig die Stutzfluidisierung eingeschaltet.
Um Druckstol3e zu vermeiden, muss dieses auf kleinster Stufe erfolgen. Nach dem
Erldschen der Fackel wird die Temperatur im Regenerator stark erhéht (ca. 850 °C),
um den restlichen Koks in der Anlage zu verbrennen. Sobald der CO2-Anteil im Abgas
des Regenerators auf ca. 0,1 % gesunken ist, werden die Heizschalen ausgeschaltet
und die Fluidisierungen werden, nachdem der Produktentnahme Bereich mit Stickstoff

gespult wurde, auf Luft umgestellt.

3.2 Probennahme

Nach der Crackreaktion im Riser ist das Produkt gasférmig und wird tber die beheizte
Produktgasleitung zur Entsorgung (Fackel) gefihrt. Anhand Abbildung 37 wird der
Prozess der Probenahme erklart. Bevor das Produktgas die Fackel erreicht, wird ein
Teilstrom durch eine Membranpumpe abgesaugt. Dieser Gasstrom wird zuerst in zwei
Doppelrohr-Wasserkihlern im Gegenstrom gekuhlt und schlief3lich in zwei Kuhlfallen
maglichst vollstandig auskondensiert, wobei die erste mit Kiuihlwasser und die zweite
durch einen Ethanol-Kihlkreislauf auf bis -30 °C gekuhlt werden kann. Die dritte
Kondensatfalle ist ein Aerosolabscheider durch den verhindert wird, das feinste
Schwebeteilchen in die Membranpumpe gelangen. In einer Gas-Maus kdnnen
anschlieend nicht-kondensierbare Ci- C4 Produktanteile gesammelt werden. Nach
der Gas-Maus ist eine Gas-Uhr geschaltet, die den abgesaugten Volumenstrom misst,
der spater fur die Massenbilanz wichtig ist. Im Anschluss an die Gas-Uhr befindet sich
die Fackel zur Entsorgung des abgesaugten Produktgases. Der abgesaugte
Produkt-Volumenstrom ist durch die Feedmenge begrenzt. Wird zu viel Produktgas
abgesaugt besteht die Gefahr, dass die Fackel erlischt und es so zu einem brennbaren

Gemisch in der Abgas- oder Produktgasleitung kommt.
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Abbildung 37 Produktentnahme

Das auskondensierte Flussigprodukt wird in verschliel3baren Probebehéltern abgefuillt
und ein Teil der gasformigen, nicht kondensierten Fraktion in einer Gas-Maus

eingeschlossen und zur Analyse gebracht.

3.3 Analyse

Im Folgenden wird auf das in der Auswertung verwendete Lump-Model eingegangen

und die verschiedenen Methoden zur Analyse der Gas- und Flissigproben erklart.

3.3.1 Lump-Model

Ist im pflanzlichen Feed noch eine Uberschaubare Menge an Einzelsubstanzen
vorhanden, wird durch das Cracken die Anzahl vervielfacht. Das macht eine
Einzelbestimmung aller Substanzen im Produkt unmdglich. Daher werden die

Substanzen nach &hnlichen Eigenschaften (Siedebereiche) klassiert, den
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sogenannten Lumps (Abbildung 38). Dieses Modell wird in der Raffinerietechnik
weitgehend verwendet und ist ausreichend genau fur die Analyse. Wie oben schon
erwahnt ist bei diesem Modell der Konversionsgrad eine wesentliche GroR3e.

- Gasanteil
Kohlenstoffdioxide
CO, CO,
- . Cl _ C4

Konversion K — Flussiganteil

Benzin (Siedepunkt < 190 °C)

LCO (190 °C < Siedepunkt < 360 °C)
Rickstand (Siedepunkt > 360 °C)

Wasserphase

Feststoffanteil

B Koks

Abbildung 38 Produktzusammensetzung in Lumps

Der Konversionsgrad oder ,Total Fuel Yield (TFY) kann je nach gewinschten
Produktspektrum angepasst werden. In dieser Arbeit wird folgende Definition

verwendet:

. Meas + Mpenzin + Mico
Konversion = - 100 %

Mrpeed

Bei einem FCC-Prozess ist also eine moglichst hohe Konversion erwiinscht, jedoch ist
zu beachten, dass durch das Entstehen von Koks und Wasser Kkeine

100 %- Konversion erreichbar ist.

3.3.2 Produktgas

Wie schon in Kap. 3.2 erwahnt, wird mithilfe einer Gas-Maus ein Teil des Gasprodukts

entnommen und analysiert. Die Gasfraktion ist der bei Raumtemperatur gasférmige

50



Anteil (C1 — C4). Cs wird hierbei als ,Ubergangsschnitt‘ gesehen, da es sowohl im Gas-
Produkt als auch im Flussigprodukt vorkommt. Nach der Absaugung wird das in der
Gas-Maus gefangene Gas schnellstmdglich in einem Gaschromatographen (GC) des
Typs Shimadzu GC-17A analysiert, da das Produktgas warmer als die
Raumtemperatur ist und es durch weiteres Abkihlen zu Auskondensation kommen

kann, was zu einer starken Verfalschung der Messung fuhrt.

Im GC wird die injizierte Probemenge von 50 ul mithilfe eines Tragergases (He) vom
Injektor durch eine lange, sehr dinne Trennsaule geleitet, an deren Ende sich ein
Detektor befindet. Die Zeit die die Molekile durch die Trennséule brauchen ist
charakteristisch fur ihre Grof3e. Die Retentionszeit steigt mit zunehmender Grol3e der
Molekdle, da sie durch Interaktion mit der Wand der Trennsaule langer brauchen als
vergleichsweise kleinere Molekile. Um die Trennschérfe zu beeinflussen wird im
Bereich des Injektors und der Trennsdule ein Temperaturprogramm gefahren.
AuBBerdem sorgt eine langere Trennsaule fir eine scharfere Trennung. Bei der
Temperaturfihrung ist drauf zu achten, dass die Molekile bei keiner zu hohen

Temperatur verweilen, da diese sonst thermisch gecrackt werden kénnten.

Die eingespritzte Probe wird im GC durch zwei verschiedene Detektoren mit jeweils

einer vorgeschalteten Trennséaule analysiert.

Im Flammenionisationsdetektor (FID) (I) werden brennbare Kohlenwasserstoffe
guantifiziert. Die aufgegebene Gasprobe wird verbrannt, ionisiert und verandert
dadurch die Leitfahigkeit des Gasstroms. Diese Veranderung wird gemessen. Je mehr
ionisiert wird, desto mehr verbrannte Kohlewasserstoffe befinden sich in der

Gasprobe.

Nicht brennbare Gase wie CO, CO2 oder N2 werden im Warmeleitfahigkeitsdetektor
(WLD) (Il) detektiert. Der WLD vergleicht die Warmeleitfahigkeit des reinen
Tragergases mit der des Tragergases + Gasprobengemisch. Da diese Methode recht
ungenau ist, werden CO und CO2 direkt im Produktgas gemessen. Wie oben schon
beschrieben, werden dazu zwei redundante Gasanalysatoren von der Firma
Rosemount genutzt. Diese messen durch Nichtdispersives-Infrarot die CO- und
CO2-Anteil im Produktgas. AuRerdem wird der O2-Anteil gemessen, der aber nur zur
Detektion von etwaigen Leckagen im Produktentnahmebereich dient. Im Produktgas

selber befindet sich kein reiner Sauerstoff.
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Wird CO oder CO:2 im Produktgas detektiert, ist von einer decarboxylierung des Feeds
auszugehen. Da die Prozessfuhrung unter Ausschluss von Sauerstoff stattfindet, kann
der Sauerstoff des Wassers nur aus dem Glycerin und dessen Esterverbindung

stammen kann.

Die wichtigsten Eckdaten zum Gas-GC sind in Tabelle 6 geben.

Tabelle 6 Eckdaten des Gas-GC

Saule I: Varian CP-AI203/Na2S04
[I: CP CarboPLOT P7
Phase I: 100 % Polydimethylsiloxan
[I: Carbon Porous Layer
Dimensionen [: 50 m x 0,25 mm ID x 4 pym df
II: 27,5 m x 0,53 mm ID x 25 pym df
Ofenprogramm to-t1 min: 50 °C; +10 K/min; tende, 30 min: 200 °C

Tragergas I: Helium 1,46 ml/min (constant flow)

[I: H2 1,46 ml/min (constant flow)
Injektor Splitless 100 pL, 200 °C

Detektor I: Flammenionisationsdetektor (FID), 200 °C
II: Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD), 105 °C

Zur Kalibrierung des GCs wird eine genormte Gasmischung verwendet, deren

Komponenten und dazugehoérigen Retentionszeiten bekannt sind.

3.3.3 Abgas

Im Abgas wird wahrend des Versuches der O2-, CO- und CO2-Gehalt online
gemessen. Diese Werte werden fur die Koksbilanz bzw. zur Berechnung des Koks-
Lumps bendtigt. Um die Fehler im Gasmessgerat durch Wasserdampf zu minimieren,
wird das Produktgas durch einen Kihlkoffer gefuhrt, um eventuell vorhandenen

Wasserdampf zu kondensieren und abzuscheiden.
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3.3.4 Flussigproben

Wie in Kap. 3.2 beschrieben, wird das Flussigprodukt aus einer Kondensations-
Apparatur in ein Probenglas abgefillt. Dieses Rohprodukt wird durch Filterpapier von
moglichen festen Bestandteilen befreit, die durch Verunreinigungen der
Produktgasleitungen (Katalysatorpartikel) oder bei der Probename entstehen kénnen.
Danach wird mithilfe eines Scheidetrichters die wasserformige Fraktion abgeschieden
und durch eine Massenbilanz der Wasser-Lump berechnet. Zusammen mit den
gemessenen CO und CO2 Werten kann so auf den verbleibenden Sauerstoff im
Flassigprodukt geschlossen werden. Ein mdglichst geringer Anteil ist hier erwiinscht,
da Sauerstoff die Lagerstabilitat negativ beeinflusst und den Heizwert des Produktes
senkt.

Die Flussigprobe wird sodann auf zwei verschiedene Wege analysiert. Bei der
Simulierten Destillation (SimDest) wird durch einen GC des gleichen Typs wie bei der
Gasanalyse benutzt, um eine Siedekurve aufzuzeichnen. Wie bei der Gas-Analyse
werden auch hier die Retentionszeiten gemessen, die Flache unter den jeweiligen
Peaks berechnet und mit einem Standard verglichen. Durch diesen bekannten
Retentionszeit-Siedetemperatur Zusammenhang der Standardprobe kann ein
Siedediagramm fir die gemessene Probe erstellt werden. Die technischen Eckdaten
des GCs welches bei der SimDest benutzt wird sind in Tabelle 7 aufgefuhrt. Eine
beispielhafte aufgezeichnete Siedekurve ist in Abbildung 39 zu sehen. Da als Standard
eine n-Alkan Probe benutzt wird, kann es unter anderem durch in der Flissigprobe
vorhandene ungesattigte Kohlenwasserstoffe, Isomere oder S&ureestern zu

Abweichungen zu der realen Siedekurve kommen.
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Abbildung 39 Siedediagramm SimDest-GC Analyse

Aus dem Siedediagramm kdnnen der Benzin-, Diesel- (LCO), und Rickstand-Lump

ausgelesen werden, die per Definition durch ihren Siedebereich bestimmt sind.

Tabelle 7 Eckdaten des SimDest-GC

Saule Zebron ZB-1

Phase 100 % Polydimethylsiloxan

Dimensionen 30 mx 0,32 mm ID x 0,25 um df

Ofenprogramm to-t2 min: 35 °C; t2-t3.20 min: +20 K/min; t3.20 - t22 min: 350 °C
Tragergas Wasserstoff 1,68 mL/min (constant flow)

Injektor Split: 30:1; 1 yl; T= 350 °C

Detektor I: Flammenionisationsdetektor (FID), 350 °C

Zur Validierung der SimDest Analyse wird die Probe manuell destilliert. Hier wird im
ersten Schritt der Benzinschnitt durch eine atmosphérische Destillation in einer
Vigreux-Kolonne vom restlichen Fliissigprodukt abgetrennt. Mit einem Heizpilz wird die
Flissigkeit im Kolben erhitzt. Der Anstieg der Temperatur im Kopfteil durch das
verdampfende Destillat wird durch ein eingebrachtes Thermometer Uberwacht.

Erreicht die Temperatur 190°C wird der Heizpilz ausgeschaltet und der verbleiende
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Sumpf und das Destillat gravimetrisch erfasst, um den Anteil des Benzin-Lumps zu

bestimmen.

Zur Bestimmung des Dieselschnitts, wird der Riickstand der atm. Destillation nochmals
destilliert. Da der Diesel-Lump einen definierten Temperaturbereich bis 360 °C hat und
bei dieser Temperatur Crackreaktionen stattfinden kénnten, muss die Destillation im
Vakuum gefuhrt werden. Die Flussigprobe ist ein Mehrstoffgemisch und so kann die
Verringerung der Siedetemperatur durch Vakuum nur abgeschétzt werden. Verwendet
wurde ein  Nomogramm das durch [32], [15] basierend auf der
Clausius-Clapeyron-Gleichung erstellt wurde. Die ungefahre Aquivalenztemperatur
betragt demnach 220 °C bei 20 mbar. Das gewonnene Destillat der Vakuum

Destillation ist dem Diesel-Lump entsprechend und wird durch Auswiegen quantifiziert.

Das durch die Destillationen gewonnene Benzin und Diesel werden weiter auf ihre

Bestandteile untersucht.

Das Benzin wird mit dem Benzinanalysator IROX2000 von Grabner Instruments
analysiert. Dieses bestimmt mittels Fourier-Transformations-Infrarotspektroskopie z.B.
Olefine und Aromaten und errechnet aus den gemessenen Werten ein Abschéatzung
der Oktanzahl, die, wie schon beschrieben, ein wichtiges Qualitatsmerkmal eines

Treibstoffes ist.

Analog wird die Dieselfraktion mit dem IROXDiesel, ebenfalls Grabner Instruments,
analysiert. Hier wird analog zur Oktanzahl im Benzin die Cetanzahl abgeschatzt, wobei

es sich um die Zundwilligkeit des Kraftstoffes handelt.
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4  Experimentelle Untersuchungen

Vor Beginn dieser Arbeit sollte mit dem Katalysator DevCat ein erster Standardversuch
bei einer Risermitteltemperatur von 550 °C und mit Rapsdl als Feed gefahren werden,
um eine erste Charakterisierung des Crackverhaltens des Katalysators vorzunehmen.
Bereits beim Anfahren stellte sich durch extrem hohe Koksbildung heraus, dass der
verwendete DevCat den Crack Prozess im hohen Mal3e beschleunigt. Der Versuch
musste wegen der Verkokung des Feedeinleitweges abgebrochen werden. Dies
Bestatigt die Annahme, dass der DevCat durchaus aktiv und nicht weitgehend inert ist.
Im Experimentellen Teil dieser Arbeit soll der Katalysator daher deaktiviert werden, um
die gewiinschten Eigenschaften einzustellen und damit das Produktspektrum zu
optimieren. Die Deaktivierung erfolgt schrittweise, sodass nach jeder Behandlung des
Katalysators ein Standardversuch gefahren wird, um den Fortschritt der Deaktivierung
zu quantifizieren. Insgesamt erfolgen drei Konditionierungsschritte mit jeweils einem
Vergleichsversuch. Das Produkt der einzelnen Versuche wurde gemall Kap. 3.3

untersucht.

4.1 Einsatzstoffe

Die in dieser Arbeit verwendeten Einsatzstoffe werden im Folgenden beztglich ihrer

fur diese Arbeit relevanten Eigenschaften beschrieben.

4.1.1 Feed

Als Feed wurde raffiniertes Raps6l in Lebensmittelqualitat verwendet welches die in
Tabelle 8 angefiihrten Eckdaten besitzt. Es wird aus den Samen des Rapses durch
Pressung oder Extraktion und anschlieBend durch Raffination (Entschleimen,

Entsduern, Bleichen, Desodorieren) gewonnen.
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Tabelle 8 Eigenschaften es eingesetzten Rapséls

Aggregatzustand bei Raumtemp. flussig

Dichte 915 kg/m?3 (20 °C)2
Viskositat 35,9 mm?/s (40 °C)P
Rauchpunkt 220 °Ca

Bromzahl 69,1 g Br/100gP
Saurezahl 0,1 mg KOH/gP

O 10,85 m%®

H20 Max. 0,1 m%?2

Die chemische Zusammensetzung von Rapsol wurde in Kap. 2.2.3 ausflhrlicher

beschrieben.

4.1.2 Bettmaterial

Als Bettmaterial der Wirbelschicht wird ein Katalysator der Firma Grace Davision
GmbH verwendet, der kommerziell nicht verfugbar ist. In dieser Arbeit wird er im
Folgenden ,DevCat‘ genannt. Der DevCat soll dem Entwickler nach inerte
Eigenschaften besitzen, d.h. weniger scharf cracken und somit zugunsten des LCO-
Lumps den Gas- und Benzin-Lump verringern. Die chemischen und physikalischen
Eigenschaften sind in Tabelle 9 aufgefuhrt.

2 Rapso® Osterreich GmbH
b Institut fir Verfahrenstechnik, TU Wien
¢ Mikroanalytisches Labor der Universitat Wien
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Tabelle 9 Chem. und phys. Eigenschaften DevCat

DevCat

Chemische Eigenschaften Physikalische Eigenschaften
Materialien Binder + Kaolin Schuttwinkel 31,9°
Al203 58,6 m% Schuttdichte 887 kg/m?
Re203 0,13 m% Partikeldurchmesser | 72,4 ym
MgO 0,03 m% Spez. Oberflache 82 m?/g
P20s 0,05 Mm% WDI 1,3
Na20 0,04 m%
SO4 0,03 m%

Die spezifische Oberflache gibt die Oberflache der Matrix an, welche im Vergleich zu
einem Standard Katalysator wie z.B. Nektor (26 m?/g [33]) groR ist. Informationen tber
die spez. Oberflache und Beschaffenheit des Zeoliths liegen zum Zeitpunkt der Arbeit
leider nicht vor. Der WD-Index ist ein MalR fur die Widerstandsfahigkeit gegen
mechanische Abnutzung eines Katalysators. Verschiedene Testmethoden ergeben
einen Graphen, der den kumulierten prozentualen Gewichtsverlust des Katalysators
Uber der Zeit beschreibt. Die Steigung dieses Graphen wird als WDI bezeichnet. Ein
niedriger WDI von 1,3 wie beim DevCat spricht fir einen Widerstandsfahigen
Katalysator. Der niedrige Anteil von Seltenerden (RE) und der trotzdem niedrige WDI

sprechen fir eine kleinporige, kompakte Matrix und Zeolith-Struktur.

Das Si/Al Verhaltnis des verwendeten Zeoliths, wie in Kap. 2.5.1 beschrieben, ist
ebenfalls nicht bekannt, ausgehend von der Annahme, dass SiO2 den restlichen
Massenanteil in der Matrix fullen, kann das Verhaltnis fur die Matrix bestimmt werden,

welches Ublicherweise mit SiO2/Al203 angegeben wird.

Nsio, _ Mggr” MA1203 ) Wsio, _ 60 % - 0,411
Nal,0, mm'MSiOZ Wai, 0,4 102 -2. 0,586

mol

= 1,19

Das SiO2/Al203-Verhalniss ist mit 1,19 sehr niedrig im Vergleich zu typischerweise
eingesetzten Katalysatoren mit Verhaltnissen von ca 4,5 — 6 [2]. Die Aktivitat der Matrix
ist durch seinen hohen Aluminium Anteil also extrem hoch, kommt in die Nahe der
Loéwenstein-Grenze und deutet somit nicht auf einen Katalysator mit geringer Aktivitat
hin.
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Abbildung 40 PartikelgroRensummenverteilung DevCat

In Abbildung 40 ist die PartikelgréRen-Summenverteilung des verwendeten
Katalysators abgebildet, welche durch eine Siebturm- und Luftstrahlsieb-Analyse
(> 32 um) erstellt wurde. Hieraus wurde durch das harmonische Mittel der in Tabelle 9
angegebene mittlere Partikeldurchmesser von 72,4 um bestimmt. Abbildung 41 zeigt
eine mikroskopische Aufnahme des Katalysators. Deutlich sind grof3e, runde Partikel
erkennbar, die von vielen kleinen Partikeln umgeben sind, welche zu einem hohen

Feinanteil fihren. In der Pilot-Anlage befinden sich ca. 70 kg Katalysator.

se

Abbildung 41 Mikroskopische Aufnahme DevCat
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4.2 Deaktivierung des Grace Katalysators

Eine Deaktivierung kann durch die in Kap. 2.2.5 beschrieben Mechanismen
geschehen. Extreme Bedingungen, wie hohe Temperaturen, verandern die Struktur
des Katalysators, was zu verminderter Aktivitdt fihrt. Durch das niedrige Si/Al-
Verhaltnis der Matrix, besteht auRerdem die Mdglichkeit durch Steamen diese zu

dealuminieren um die Anzahl Saure-Zentren zu verringern.

Nach jedem Konditionierungsschritt wird ein Standardversuch durchgefihrt, um durch
Vergleichen der Produktspektren eine Anderung des Crackverhaltens des
Katalysators zu untersuchen. Die vorgegebenen Parameter des Standardversuchs

sind in Tabelle 10 aufgefihrt.

Tabelle 10 Parameter des Standardversuchs

Reaktortemp. (Triser) | 550 °C
Feedrate 2,45 kg/h
Umlauf (rg4:) 1,5 kg/min
Feed Rapsol

4.2.1 Thermisch

Da der Katalysator Stufenweise gealtert werden soll, um eine zu starke Deaktivierung
zu vermeiden und Tendenzen im Produktspektrum ausmachen zu kdnnen, wird eine
thermische Behandlung nach Ricksprache mit Grace bei ca. 830 °C angesetzt. Der
Katalysator wird hierbei durch die Heizschale des Regenerators aufgeheizt. Tabelle
11 zeigt die Rahmenbedingungen der ersten Deaktivierungsstufe durch thermische

Degradierung.

Tabelle 11 Erste Konditionierungsparameter

Thermisch
Stufe 1
Temperatur [°C] 830
Zeit [h] 25

Im Vergleich zum Vorversuch, der durch zu starke Koksbildung abgebrochen werden

musste, funktionierte der Standardversuch nach der ersten Konditionierung ohne
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Probleme. Dieser Umstand lasst bereits auf eine Deaktivierung schliel3en. Die
Versuche werden im Folgenden mit RDC_ X (Rapsoél-DevCat) abgekirzt. Wobei X eine
durchlaufende Nummer angibt, beginnend bei 1. Die Produkt-Lumps des Versuchs
RDC_1 werden mit den Lumps eines vergleichbaren Versuches mit einem in der
Industrie haufig gebrauchten, aktiven Katalysators (Nektor) verglichen. Der Gas-Lump
des RDC_1 Versuchs liegt mit 23,5 % (Kapitel 4.3.1) sogar Uber dem des Nektor
Versuchs (22 %). Es wird deutlich, dass die Aktivitdt des DevCat immer noch zu hoch

ist.

Die sehr hohe Temperatur von 830 °C verursachte eine Langendehnung der
Pilotanlage von ca. 3 cm, wodurch die glihende Flanschverbindung des Regenerators
mit dem Kuhlerteil sichtbar wurde. Da die Anlage nur bis etwa 800 °C ausgelegt ist,

wurde im Folgenden keine héhere Temperatur verwendet.

Abbildung 42 Glihende Flanschverbindung bei 830 °C

Da der Versuch RDC_1 nicht die gewlnschten Ergebnisse lieferte, die bei einem
weitgehend inerten Katalysator zu erwarten sind, wird durch das Steamen des

Katalysators eine weitere, aggressivere Form der Degradation angewendet.

4.2.2 Steamen

Wie schon in Kap. 2.5.3 und 2.5.4 erwahnt, wird durch Steamen die Struktur des
Katalysators teilweise zerstort und dealuminiert. Dadurch sollen aktive Zentren entfernt
werden und somit die Aktivitdt des Katalysators verringern. Beim Steamen wird
Wasserdampf mit dem Katalysator in Beriihrung gebracht. Zu diesem Zweck muss die
Pilot-Anlage modifiziert werden. Wie in dem P&ID-FlieRRbild aus Kapitel 3.1 gezeigt,
wird der Feed ursprtinglich durch einen Réhrenofen erwarmt und dann von unten in

den Riserrohrreaktor aufgegeben. Die Membranpumpe wird nun weiterhin dazu
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verwendet Feed bzw. Wasser durch den Rohrenofen zu fordern, in welchem es
vorgewarmt, aber noch nicht verdampft wird. Um moglichst grof3e Wechselwirkung
zwischen dem Wasserdampf und dem Katalysator zu erzeugen wird der Feed-
Einleitweg modifiziert. Das Wasser wird nicht von unten in den Riserreaktor aufgeben,
sondern durch den Fluidisierungsring des Kuhlerbereichs (Abbildung 43). Zum
Einstellen eines Umlaufes und damit einer besseren Durchmischung, wird die

Stutzfluidisierung direkt in den Riserreaktor eingebracht.

: |
-
=] [t
3 3
1 |
—Abgas— ——Wasserdampf—
Regenerator Regenerator
Luft—— > Luft—)
Kiihler Kiihler
N2—— >
Boden Boden
N2 Luft
—Feed + N2 —Wasser@ §
Standardaufbau Aufbau ,,steamen”

Abbildung 43 Fluidfiihrung beim steamen

Der Heizschalen des Regenerators werden, wie bei der reinen thermischen
Degradation, auf 830 °C geregelt. Durch die hohe Temperatur verdampft das
vorgewarmte Wasser schlagartig und es entstent eine Wirbelschicht. Der
Wasserdampf wird durch den Regenerator und das Freeboard der Anlage zu der
Abgasleitung gefiuihrt. Der Wasser-Feed wurde mit maximal 1 kg/h eingeleitet, was in
etwa 3000 I/h Wasserdampf entspricht. Eine Ubersicht der eingestellten Parameter

beim Steamen ist in der folgenden Tabelle 12 gegeben.
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Tabelle 12 Konditionierungsprogramm DevCat

Thermisch Steamen
Stufe 1 2 3
Temperatur [°C] 830 830 830
Zeit [h] 25 6 23
Feed (Wasser) [kg/h] - 0,5 1

Beim Steamen werden wiederum zwei Stufen angewendet, da durch den
Vergleichsversuch RDC_2 zwar eine gewlnschte Tendenz der Lumps im Produkt

erkennbar war, jedoch ein weitaus starkerer Effekt erhofft wurde.

Insgesamt wurde der Katalysator DevCat 25 h thermisch und 29 h durch Steamen
behandelt.

4.3 Versuchsergebnisse

Die enthommenen Proben wurden nach der in Kap. 3.3 beschrieben Methodik
analysiert. Die Bewertung erfolgt nun unter den drei zu anfangs des Hauptkapitels

genannten Kriterien.
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4.3.1 Lumps

Abbildung 44 zeigt die sieben Lumps aller Vergleichsversuche.

45 4
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X Gas X Benzin LCO XRickstand XKoks X Kohlenstoffoxide X Wasser

Abbildung 44 Lumps der Vergleichsversuche

Am starksten bemerkbar macht sich die Konditionierung des Katalysators in den Gas-

und Benzin-Lumps. Bleibt die Benzin Ausbeute in den ersten beiden Versuchen noch

auf einem Level, so wird beim dritten Versuch ein starker Anstieg verzeichnet. Die

Gas-Lumps werden mit jedem Versuch kleiner, jedoch ist auch hier die Verringerung

der Gas-Ausbeute beim dritten Versuch am markantesten. Die Anteile der

Kohlenstoffoxide und des Rulckstandes weisen keine deutliche Tendenz auf und

bleiben auf einem Level. In Tabelle 13 sind die Trends der Lumps dargestellt:

Tabelle 13 Tendenzen der Lumps

Lump

Gas | Benzin | LCO | Rickstand | Koks | Wasser | CO/CO2

Tendenz

R I T S B R A S

Durch die thermische Degradierung wurden Matrix-Strukturen zerstdrt und somit das
Zeolith/Matrix Verhaltnis erhdht. Wie in Abbildung 26 wird dadurch auch hier die
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Benzin-Ausbeute erhdht und die Koksbildung verringert. Der stark zurtickgehende
Gasanteil kann auf die verringerte Anzahl an Séaurezentren durch die Dealuminierung
mit Wasserdampf zurtickgefihrt werden (vgl. Kap. 2.5.3), wodurch die
Kohlenwasserstoffketten seltener gecrackt und somit, im Vergleich zu einem aktiveren
Katalysator, Molekile mit groRerer Kettenlange entstehen. Dieser Effekt wirkt sich
auch in einer Erhéhung des Benzin- und LCO-Lumps aus. Ein moglicher Grund fur den
unveranderten Anteil des Rulckstandes ist, dass die Deaktivierung des Katalysators
sich vor allem auf das erneute Cracken von bereits gecrackten, kirzeren

Kohlenwasserstoffketten ausgewirkt hat.

Durch Steamen wird, nach Kap. 2.5.4, die UCS-verkleinert. Dadurch verringert sich,
wie schon festgestellt, die Anzahl der Saurezentren. Die Dealuminierung tberwiegt
den Effekt der verkleinerten UCS, so dass kein Anstieg im Gas-Lump zu verzeichnen

ist.

Wie in Kap. 2.2.4 beschrieben, entsteht beim katalytischen Cracken von Rapsol
Wasser. Durch die Deaktivierung wird ein geringerer Anteil der Wasser-Phase im
Produkt erwartet, dennoch steigt ihr Anteil. Der aufgezeigte Reaktionspfad fur das
Entstehen des Wassers fuhrt im Weiteren aulerdem durch Cracken zu Koks und
Aromaten. Durch die Deaktivierung wird der erste Teil des Pfades intensiviert, jedoch
die Folgereaktionen vermindert. Erklart werden kann dieser Effekt durch die
verminderte Gasausbeute. Somit stehen mehr langkettige Kohlenwasserstoffe zur
Verfigung die unter Abgabe von Wasserstoffatomen Olefine bilden kénnen und zur

Bildung von Wasser beitragen.

Abbildung 45 zeigt den verbleibenden Sauerstoff im Flissigprodukt. Durch die
Sauerstoffbilanz mit Wasser, CO und CO2 kann auf den verbleibenden
Sauerstoffgehalt im Flissigprodukt geschlossen werden. Die stark sinkende Tendenz

unterstreicht die Annahme der hoheren Desoxygenierung durch Wasserbildung.
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Abbildung 45 Sauerstoffgehalt im Fllssigprodukt

Anhand des Konversiongrades (Abbildung 46) kann keine wesentliche Deaktivierung
festgestellt werden, da hier, wie in Kap. 3.3.1 beschrieben, keine Differenzierung
zwischen den verschiedenen Anteilen des Produktes stattfindet und eine Anderung
eines Lumps zugunsten eines Anderen nicht erfasst wird. Es bleibt festzuhalten, dass
die Konversion bei fortschreitender Deaktivierung leicht abnimmt, da sich vor allem die
Gasausbeute stark verringert.

90 ¢
30 + Moeoeesenenaas | CLXT TR PP X
70 T
60 T
50 T+

40

Konversion [%]

30 +

20 +

RDC_1 RDC_2 RDC_3

X Konversion

Abbildung 46 Konversion der Vergleichsversuche
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4.3.2 Benzin Zusammensetzung

Sehr deutlich ist die erfolgte Deaktivierung an der Benzin Zusammensetzung zu
erkennen. In Abbildung 47 sind die Anteile der gesattigten Kohlenwasserstoffe, Olefine
und Aromaten im Benzinprodukt der jeweiligen Versuche angefuhrt. Auffallig sind die
starke Verringerung der aromatischen Anteile und der Anstieg der Olefine. Bei den
gesattigten Kohlenwasserstoffen ist kein deutlicher Trend auszumachen, da die
Messwerte sehr stark schwanken. Durch das primare Cracking entstehen
Uberwiegend Paraffine und Olefine (und Wasser), welche im Weiteren zu Aromaten
und anderen Verbindungen reagieren und cracken (vgl. Abbildung 12 und Abbildung
16). Wie bereits bei den Lumps lassen sich die Tendenzen durch eine Abnahme des
sekundaren-Crackens und somit einer verminderten Aktivitdit des Katalysators
erklaren. Wie in Kap. 2.2 erwéahnt ist die Oktanzahl ein wichtiges Mal3 fir die Qualitat
des Benzins. Positiv wirkt sich hier der steigende Olefin Anteil im Benzin aus, welcher
zu einer Erhohung der Oktanzahl fuhrt, auf der anderen Seite jedoch zu einer
Abnahme der Lagerstabilitat. Dem gegeniber steht der geringere Anteil an Aromaten,
der zu einer Verschlechterung fuhrt.
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Abbildung 47 Zusammensetzung Benzin

4.3.3 Gas Zusammensetzung

Die Gasausbeute sinkt aufgrund der Deaktivierung stark (Abbildung 44 und Abbildung
49). Diese hat nicht nur einen Einfluss auf die Gasmenge sondern auch auf die

Zusammensetzung. Abbildung 48 zeigt die Anteile der technisch und wirtschaftlich
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interessanten Gase im Gaslump (ohne CO/COy2). Deutlich ist der Anstieg von Propylen

und Butylenen, wahrend die restlichen Gase stark fallen.

100% 35
90% = restl. M restl.
30 Gase
Gase
80% M Butylene
H Butylene = — Y
X 70% £
£ _ ® Propylen
= 60% M Propylen S
) 20 20
oo o
S o S M Ethylen
3 50% H Ethylen 3
3 315
2 40% £
5 T
£ 30% =
S 30% S10
20%
5
10%
0% 0
RDC 1 RDC 2 RDC 3 RDC 1 RDC 2 RDC 3
Abbildung 48 Hauptkomponenten der Abbildung 49 Hauptkomponenten der
Gaszusammensetzung (gashezogen) Gaszusammensetzung (feedbezogen)

Die Darstellung der Veranderungen der einzelnen Gaskomponenten (Abbildung 50)
ermdglicht eine genauere Beurteilung der Tendenzen. Der Vollstandigkeit halber wird
hier die gesamte Zusammensetzung betrachtet (mit CO/CO2)

35 ¢

30 +
®RDC_1 WRDC_2 mRDC_3
25 4
20 +

15 +

10 +

Anteil (gasbezogen) [m%]

Abbildung 50 Veranderung der Gaszusammensetzung
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Auffallig ist zunachst der Anstieg des CO Gehalts im Gas. Dieses lasst auf
Decaboxylierung des Feeds durch Decarbonierung schlieBen. Dabei spaltet sich
Kohlenmonoxid und Wasser von einer Fettsdure ab und es entsteht ein paraffinisches
Alkan. Dies geht auch mit dem Anstieg des Anteils von Methan und Ethan im
Gasprodukt und des Wassers im Flussigprodukt einher. Wie im Flissigprodukt steigt
auch im Gasprodukt der Anteil der Olefine (Propylen und Butylene). Zum einen
entstehen diese aus der verwandten homologischen Reihe der Alkane durch
Dehydrierung, zum anderen reagieren weniger Olefine zu Alkanen, was sich an dem
sinkenden Anteil der langerkettigen Kohlenwasserstoffe wie n-Pentan und n-Hexan
fest machen lasst. Die Abnahme der Olefin-Reaktionen ist durch die Deaktivierung des
Katalysators begriindet, da weniger Séure-Zentren zur Verfiigung stehen, an denen

diese stattfinden konnen (vgl. Kap. 2.2.2).
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5 Zusammenfassung und Ausblick

Zur Herstellung von Treibstoff aus Pflanzenélen wurde in einer FCC-Pilot-Anlage ein
speziell entwickelter Katalysator verwendet, der eine geringe Aktivitat besitzen sollte.
Dadurch sollte die LCO-Ausbeute auf Kosten der Gasausbeute steigen. Bei einem
ersten Testversuch wurde deutlich, dass der Katalysator sogar eine sehr hohe Aktivitat
aufweist und somit deaktiviert werden musste. Irrtimlich wurde der Katalysator als
Frischkat geliefert. Zur Deaktivierung wurden im Verlauf der Arbeit zwei Methoden
angewandt. Zum einen die thermische Degradation und zum anderen die Behandlung

mit Wasserdampf bei hohen Temperaturen (Steamen).

Nach jeder Anwendung einer Methode wurden Crack-Versuche mit vergleichbaren
Prozess-Parametern durchgefiihrt werden, um die Auswirkung der Deaktivierung im
Produktspektrum quantifizieren zu koénnen. Insgesamt wurden drei Versuche

durchgefuhrt.

Die in der Produktanalyse betrachteten Stoffausbeuten und Zusammensetzungen
lassen auf eine erfolgte Deaktivierung des Katalysators schliel3en. Dadurch erhéht sich
die Benzin- und LCO-Ausbeute auf Kosten der Gasausbeute. Vor allem das Steamen
bewirkt eine deutlich messbare Verschiebung des Produktspektrums. Positiv wirkt sich
die Deaktivierung auf die Intensitdt der Desoxygenierung aus. Jedoch kénnte eine
weitere Deaktivierung des Katalysators zu einer Verringerung fihren, da die
Deoxygenierung durch Wasserbildung fast ausschlief3lich katalytisch ablauft.

Die Benzinzusammensetzung andert sich durch axbnehmenden Aromaten- und
steigenden Olefingehalt, die vor allem die Oktanzahl und somit die Qualitat des
Benzins beeinflussen. Eine quantitative Bewertung muss hier durch eine geeignete

Analysemethode vorgenommen werden.

Die genauere Betrachtung des sich stak verringerten Gas-Lumps zeigt eine verstarkte
Propylen- und Isobutylen-Bildung auf Kosten der langerkettigen Alkane (<Cs).

Die oben genannten Auswirkungen kénnen durch die Deaktivierung erklart werden.
Matrixstrukturen wurden durch die thermische Behandlung und das steamen zerstort.
Der Wasserdampf dealimuniserte den Katalysator und verringerte so die Anzahl der

aktiven Saure-Zentren. Das flhrte zu einer Verringerung des sekundéaren-Crackens.
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Da die Gas- und Benzin-Lumps eine stark fallende bzw. steigende Tendenz aufweisen,
kbnnte zukinftig eine weitere Behandlung durch steamen diesen Effekt weiter
verstarken und so zur Optimierung der Produktzusammensetzung beitragen. Die
Eigenschaften des deaktivierten DevCat sollten des Weiteren durch eine
Versuchsreihe mit anderen Katalysatoren bei sonst gleichen Prozessbedingungen und
Feed verifiziert werden. Hierbei geht es besonders um die Fragen, ob er sich eher fir
die Produktion von Gas, Diesel oder LCO aus Biotlen eignet. Dabei ist nicht nur auf
die Produkt-Lumps zu achten, sondern gleichwohl auf den Sauerstoff-, Aromaten- und
Olefingehalt, die die Qualitat des Produktes maf3geblich beeinflussen. Eine weitere

Optimierung des Produkts kann durch eine Variation der Prozessparameter erfolgen.
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ANHANG A: Siebanalyse DevCat

DevCat 1.Probe - Auswertung
i | x_i[um] delta x_i [um] x_i,mittel [um] M_i [g] g_3(x_i,mittel) Q_3(x_i)
0 0 32 16 1,9033 0,000310542 0
1 32 8 36 6,4921 0,004236993 0,0099373
2 40 23 51,5 30,3329 0,006885708 0,0438333
3 63 17 71,5 21,522 0,00660992 0,2022046
4 80 20 90 63,02 0,016451705 0,3145732
5 100 25 112,5 23,76 0,004962139 0,6436073
6 125 15 132,5 21,9 0,007622815 0,7676608
7 140 40 160 19,77 0,002580532 0,882003
8 180 44 202 1,46 0,000173246 0,9852243
9 224 91 269,5 1,13 6,48335E-05 0,9928471
10 315 85 357,5 0,17 1,04422E-05 0,9987469
11 400 230 515 0,06 1,36203E-06 0,9996345
12 630 0,01 0,9999478
DevCat 2.Probe - Auswertung
i X_i [um] | delta x_i [um] | x_i,mittel [um] | M_i[g] | g_3(x_i,mittel) Q_3(x_i)
0 0 32 16 2,21954 | 0,000360878 0
1 32 8 36 7,17725 | 0,004667832 | 0,011548088
2 40 23 51,5 27,058 | 0,006120895 0,04889074
3 63 17 71,5 21,215 0,006492937 | 0,189671331
4 80 20 90 61,67 0,016043202 | 0,300051264
5 100 25 112,5 23,44 0,004878257 | 0,620915299
6 125 15 132,5 22,62 0,007846002 0,742871727
7 140 40 160 21,39 0,002782261 | 0,860561762
8 180 44 202 4,03 0,00047654 0,971852206
9 224 91 269,5 1,27 7,26122E-05 0,992819971
10 315 85 357,5 0,08 4,89687E-06 0,999427679
11 400 230 515 0,02 4,52428E-07 0,999843912
12 630 0,01 0,999947971
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DevCat 3.Probe - Auswertung

i X_i[um] | delta x_i [um] | x_i,mittel [um] | M_i[g] | q_3(x_i,mittel) Q_3(x_i)
0 0 32 16 1,485 | 0,000362321 0

1 32 8 36 6,0446 | 0,005899215 | 0,01159426
2 40 23 51,5 24,845 | 0,008433888 | 0,05878798
3 63 17 71,5 17,876 | 0,008209904 0,2527674
4 80 20 90 35,65 | 0,013917018 | 0,39233576
5 100 25 112,5 11,79 | 0,003682056 | 0,67067612
6 125 15 132,5 17,11 0,00890585 0,76272753
7 140 40 160 9,74 0,001901147 | 0,89631529
8 180 44 202 2,59 0,000459583 | 0,97236115
9 224 91 269,5 0,83 7,1212E-05 0,9925828
10 315 85 357,5 0,11 1,01039E-05 | 0,99906309
11 400 230 515 0 0 0,99992192
12 630 0,01 0,99992192
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